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1 Introducción 
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1.1 Efecto invernadero y cambio climático. 
 
Se ha demostrado científicamente que la actividad humana está potenciando el efecto 
invernadero de la atmósfera terrestre [1]. El efecto invernadero se debe a que parte de la 
radiación emitida por la superficie de la Tierra es absorbida por el CO2, H2O y otros 
gases existentes en la atmósfera. Los principales gases responsables del efecto 
invernadero son H2O, CO2, CH4, CFCs, N2O y SF6. El efecto invernadero es el 
responsable de que las temperaturas medias de la Tierra sean de 15ºC frente a los -15ºC 
que habría sin la existencia del mismo [1]. En las últimas décadas este efecto está siendo 
potenciado debido al aumento de las concentraciones de los gases que lo producen. Esta 
potenciación del efecto invernadero está produciendo un calentamiento del planeta, lo 
que puede llegar a producir un cambio del sistema climático global [2]. Si se continúa 
con la tendencia actual en las emisiones de gases de efecto invernadero, se prevén 
importantes consecuencias medioambientales, para la biodiversidad del planeta, así 
como en aspectos sociales y económicos [3]. En la Tabla 1.1 se muestra el potencial de 
efecto invernadero de estos gases y su evolución con el tiempo.  
 
Tabla 1.1. Potencial de calentamiento global para varios gases antropogénicos [2]. 
Potencial de calentamiento global para varios horizontes temporales Gas 20 años 100 años 500 años 
CO2 1 1 1 
CH4 56 21 6.5 
N2O 280 310 170 
HFC-23 9100 11700 9800 
HFC-32 2100 650 200 
SF6 16300 23900 34900 
 
Aunque el CO2 es el gas con menor potencial de efecto invernadero de forma 
individual, sí que es el gas con mayor contribución al calentamiento global debido al 
gran volumen que es emitido a la atmósfera anualmente, como se puede ver en la Figura 
1.1. Así en el año 2010 [1], cerca del 80% de la emisiones correspondientes a gases de 
efecto invernadero eran de CO2.  
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Figura 1.1. Emisiones de gases de efecto invernadero en el año 2010 a nivel mundial, adaptado de [1] . 
 
Esta preponderancia del CO2 es debida principalmente al uso de combustibles fósiles en 
la generación de energía. En la Figura 1.2 se muestra el consumo de energía primaria 
mundial en el año 2011 según la Agencia Internacional de la Energía (IEA). Como se 
puede observar, más del 80% procede de combustibles fósiles, es decir petróleo, carbón 
y gas natural. El resto está diversificada entre nuclear y renovables tales como 
hidráulica, eólica, solar o biomasa [4]. 
 
 
Carbón
29%
Petróleo
31%
Gas Natural
21%
Bioenergía
10%
Otras renovables
1%
Hidroeléctrica
2%
Nuclear
5%
TOTAL 13070 Mtoe 
 
Figura 1.2. Distribución de la generación de energía primaria mundial en el año 2011, adaptado de [4]. 
 
Este mix energético resultante a nivel global, con predominio de los combustibles 
fósiles, será el predominante durante al menos la primera mitad del siglo XXI. La 
Figura 1.3 muestra las previsiones para la evolución del consumo de energía primaria 
hasta el año 2035 realizado por la IEA [4]. Como se puede observar, los combustibles 
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con mayor expectativa de crecimiento son el gas natural y las nuevas energías 
renovables, seguidos de la energía nuclear y la biomasa. No obstante, aunque el 
crecimiento en el uso de petróleo y carbón es comparativamente menor, estas dos 
fuentes de energía seguirán siendo las más utilizadas. 
 
Petróleo
Carbón
Gas
Biomasa
Nuclear
Renovable
Hidráulica
 
Figura 1.3. Evolución de consumo de energía primaria mundial hasta el año 2035 [4] 
 
Este aumento en el consumo de combustibles fósiles viene dado principalmente por el 
crecimiento económico de países en vías en desarrollo, que conlleva un aumento en las 
necesidades energéticas de dichos países. Está previsto un crecimiento de la demanda 
energética muy alto por parte de China (31%), India (18%), Oriente medio (10%) y 
Brasil (5%) [4]. Respecto a las reservas de dichos combustibles, en la Figura 1.4 se 
muestran las reservas estimadas mundiales en función de la producción a finales de 
2011 para el carbón, y del 2012 para gas y petróleo. Como se puede observar, las 
reservas probadas para gas y petróleo son de 61 y 54 años, respectivamente. Estas 
reservas aumentan día a día, pero siendo cada vez mayor la complicación técnica para 
su extracción. Estas reservas podrían aumentarse aplicando nuevas tecnologías de 
extracción como el “fracking” o la extracción de petróleo de arenas bituminosas, con el 
uso intensivo de técnicas de extracción mejorada de petróleo (EOR, en sus siglas en 
ingles), la extracción de gas y petróleo “off-shore” y las reservas presentes en el Ártico. 
Todo ello daría como resultado un aumento significativo de la reservas a 233 y 178 
años, para gas y petróleo respectivamente [4]. No obstante, el uso de alguna de estas 
opciones conlleva una gran confrontación social. 
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Figura 1.4. Reservas mundiales probadas y estimadas de combustibles fósiles en función de la 
producción a finales de 2011 (carbón) y del 2012 (gas y petróleo), adaptado de [4]. 
 
Respecto al carbón, las reservas probadas ascienden a 142 años con el nivel de 
producción de finales de 2011. La cantidad de carbón recuperable según las últimas 
estimaciones de la IEA asciende a 20 veces la cantidad de reservas probadas, aunque 
cada vez son de más difícil acceso [4].  
 
Existen varias propuestas para poner freno al crecimiento de las emisiones de CO2 a 
nivel mundial, siendo la más importante la conocida como Protocolo de Kyoto. Éste fue 
firmado en el año 1997 y su entrada en funcionamiento se produjo en el año 2005 al 
adherirse Rusia a dicho protocolo. De esta forma se cumplía el requisito de la firma de 
55 Partes (países, regiones, etc.) que al menos representasen al 55% de las emisiones 
mundiales. Ahora bien, los objetivos del mismo son bastante modestos, ya que se 
proponía únicamente para el año 2012 una reducción de las emisiones de CO2 del 5.5% 
con respecto a las de 1990, lo cual no se cumplió. Más recientemente se propuso 
durante la reunión COP15 [5] en el año 2009 que el aumento máximo de la temperatura 
media del planeta durante el siglo XXI debía ser de 2 ºC y por lo tanto la concentración 
de CO2 a finales de siglo no debe exceder los 450 ppm. En Doha en el 2012 se celebró 
la reunión COP18 [6], donde se llegó al acuerdo de prorrogar el protocolo de Kyoto a 
2020, pero únicamente se contó con el apoyo de los países que emiten un 15% del CO2 
total. Se quedaron fuera los grandes emisores de CO2 como EEUU, Canadá, Japón y 
Rusia. Además, a países emergentes como Brasil, India y sobretodo China no se les 
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aplican las reducciones de emisiones contempladas en Kyoto. A día de hoy, China es el 
mayor emisor de CO2 a nivel mundial.  
 
Estas propuestas cobran día a día más importancia, ya que las emisiones de CO2 siguen 
creciendo y por tanto aumentando la concentración de CO2 en la atmósfera. La Figura 
1.5 muestra la evolución de la concentración de CO2 medida desde el observatorio 
Mauna Loa, Hawai (EEUU), perteneciente al Instituto Oceanográfico de San Diego 
(California, EEUU) [7]. Como se puede observar, el aumento es muy pronunciado en 
los últimos 60 años, y lo que es más preocupante, sigue con la misma tendencia de 
aumentar. De este modo, durante el mes de Abril de 2014, la concentración de CO2 ha 
superado los 400 ppm, lo que hace más urgente todavía emprender medidas para frenar 
este aumento. 
 
Año
1950 1960 1970 1980 1990 2000 2010 2020
Co
n
c
en
tr
a
ci
ón
 
de
 
CO
2 
en
 
la
 
a
tm
ós
fe
ra
 
(pp
m
)
300
320
340
360
380
400 Abril 2014
[CO2] > 400 ppm
 
Figura 1.5. Evolución de la concentración de CO2 en la atmósfera, [7]. 
 
Para conseguir estabilizar la concentración de CO2 en la atmósfera en el año 2050 al 
doble del valor preindustrial, es necesario realizar conjuntamente numerosas 
actuaciones cuya entidad dependerá del escenario económico existente en el planeta, ya 
que el crecimiento económico y la generación de energía están directamente 
relacionados. En la Figura 1.6 se muestran las reducciones de CO2 que hay que realizar 
por distintas vías en un escenario intermedio (550 ppm de CO2 en la atmósfera en el año 
2050), que ha sido realizado por el IEA para conseguir este objetivo [8]. Como se puede 
observar, la contribución de las distintas opciones tecnológicas para disminuir las 
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emisiones de CO2 varía en función de la tecnología y su estado de desarrollo. El 
incremento de la eficacia energética de las tecnologías ya existentes, tanto a la hora de 
producir la energía como durante su consumo, supondría el 42% de la disminución de 
las emisiones de CO2 a nivel global. Por otro lado, el aumento en el empleo de energías 
renovables, biocombustibles y energía nuclear supondrían una profunda reducción del 
31% en las emisiones de CO2. Sin embargo, la incertidumbre sobre el periodo de tiempo 
que llevaría tener disponibles estas alternativas tecnológicas así como que actualmente 
el 81% del consumo de energía a nivel global proviene de fuentes fósiles, hace que sea 
necesaria una etapa de transición donde la obtención de energía por medio de 
combustibles fósiles siga predominando y a la vez se reduzcan las emisiones de CO2. 
Esto puede lograrse usando tecnologías de Captura y Almacenamiento de CO2 (CAC). 
Así con este escenario propuesto, las tecnologías de CAC deberían contribuir con un 
14% a la disminución total de emisiones [8]. 
 
Captura y Almacenamiento CO2 14%
Renovables 21%
Nuclear 8%
Biocombustibles 3%
Cambio en el uso final de combustible 12%
Eficiencia en el uso final de la energía 42%
 
Figura 1.6. Estrategias para la disminución de emisiones de CO2 [8]. 
 
Por lo tanto, para cumplir los objetivos de reducción de emisiones en la generación de 
energía, es necesario desarrollar e implantar la captura y el almacenamiento de CO2 
(CAC) a corto plazo.  
 
1.2 Captura y Almacenamiento de CO2 (CAC) 
 
La captura y el almacenamiento de CO2 consisten en los siguientes procesos 
consecutivos: (1) separación del CO2 emitido por la industria y fuentes relacionadas con 
la generación de energía del resto de gases que lo acompañan; (2) el transporte de CO2 a 
un lugar de almacenamiento; y (3) su aislamiento de la atmósfera a largo plazo (de 
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siglos a milenios). La aplicación más directa de esta vía de reducción de emisiones de 
CO2 puede realizarse en las centrales de producción de energía eléctrica, ya que son 
fuentes de emisión de CO2 focalizadas y además representan el 42% de las emisiones 
totales de CO2 antropogénicas mundiales [4] como se puede ver en la Figura 1.7.  
 
Electricidad y
 calor
42%
Transporte
22%
Industria
21%
Otros
9%
Residencial
6%
 
Figura 1.7. Emisiones de CO2 mundiales por sectores año 2011, adaptado de [4]. 
 
En las centrales de producción de energía, el combustible más importante a nivel global 
es el carbón, a la vez que es el combustible que más emisiones de CO2 genera por MWe. 
El uso de este combustible a la hora de producir energía depende tanto de la 
disponibilidad de otros combustibles como del desarrollo del país en cuestión. Como se 
puede apreciar en la Figura 1.8 los dos grandes países en vías de desarrollo, China e 
India, muestran una alta dependencia del carbón a la hora de producir energía eléctrica 
en grandes instalaciones de combustión. Por otro lado, en los países más desarrollados 
(EEUU, EU, Japón y Rusia) la contribución del carbón a la generación de energía es 
menor debido a que cuentan con un mix energético más distribuido, principalmente con 
el uso de gas natural, petróleo y energía nuclear, junto a la implementación de energías 
renovables. Finalmente cabe destacar Brasil como un caso diferente, donde la 
producción de electricidad es principalmente por medio de plantas hidroeléctricas [4].  
 
La aplicación de sistemas CAC conlleva una modificación en los actuales sistemas de 
generación de energía eléctrica que pueden llegar a tener importantes penalizaciones 
tanto energéticas como económicas. Existen pocas vías de captura del CO2 disponibles 
comercialmente para su uso, tanto en los dispositivos ya existentes como en nuevos 
sistemas de generación de energía. Las vías de captura de CO2 existentes proceden de 
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tecnologías de producción de hidrógeno y purificación de CO2. Estas instalaciones 
tienen una menor escala que una gran instalación de combustión. En instalaciones de 
combustión solo se han probado a nivel demostración, del orden de 30 MWt [9]. Por 
ello, existe en los últimos años una importante actividad científica y tecnológica para 
desarrollar métodos eficientes de captura de CO2. Por otra parte, a la hora de almacenar 
el CO2 se necesitan buscar almacenes seguros y baratos, así como sistemas de transporte 
con la menor penalización energética posible. 
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Figura 1.8. Contribución de los combustibles fósiles a la generación eléctrica por países en el año 2011, 
adaptado de [4]. 
 
1.2.1 Tecnologías de Captura de CO2 
 
La corriente de gas generada en la combustión de combustibles fósiles contiene entre el 
4 y el 14% de CO2, dependiendo del combustible utilizado, siendo el resto 
principalmente N2. Si se quisiera almacenar directamente esa corriente los costes de 
transporte serían prohibitivos, debido a la dificultad de mover un caudal tan alto y a las 
dificultades técnicas de comprimir una corriente diluida de CO2. Asimismo, se 
disminuiría el tiempo de utilización de los depósitos de CO2. Por ello es necesaria la 
utilización de tecnologías que permitan la separación del CO2 del resto de gases de la 
combustión. Existen tres posibles vías de captura de CO2 en los sistemas de producción 
de energía: 
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Captura posterior a la combustión 
En estos sistemas de captura se separa el CO2 de los gases de combustión producidos en 
la combustión del combustible primario con aire, como se muestra en la Figura 1.9. Para 
llevar a cabo la separación existen diferentes métodos: absorción física o química, 
membranas, métodos criogénicos, adsorción, etc. De estos procesos de captura los más 
desarrollados a día de hoy son los métodos químicos de absorción con aminas. El 
proceso de captura de CO2 se lleva a cabo en torres de absorción, donde la amina se 
rocía a contracorriente de los gases de salida de la combustión, absorbiéndose en el 
proceso gran parte del CO2 presente. A continuación, la amina se regenera en una torre 
de regeneración por arrastre con vapor y se produce una corriente concentrada de CO2 
para su posterior almacenamiento. 
Combustión Separación CO2
Almacenamiento
CO2
Aire Calor
Combustible
Compresión
N2, O2
Electricidad
 
Figura 1.9. Captura de CO2 posterior a la combustión. 
 
Estos procesos tienen una penalización energética elevada debido a la necesaria 
regeneración del absorbente para su reutilización. Además, la separación de CO2 ha de 
realizarse en una corriente diluida (concentración de CO2 entre el 4-15%) y a presión 
atmosférica, lo que aumenta los costes de operación y de inversión. Se estima una 
pérdida global de rendimiento energético usando estas tecnologías entre 8% y 16% en 
centrales de carbón y entre un 5% y un 10% en centrales de ciclo combinado de gas 
natural [10]. 
 
Captura previa a la combustión 
En la Figura 1.10 se muestra el esquema general de los sistemas de captura de CO2 
previa a la combustión. En este proceso se lleva a cabo la gasificación o reformado de 
combustibles fósiles que da lugar a una corriente rica en CO y H2. Este gas de síntesis 
se lleva a un reactor Water Gas Shift (WGS) donde se transforma el CO en CO2 
produciendo en el proceso H2. Finalmente se separa el CO2 de la corriente gaseosa, por 
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un proceso semejante al utilizado en la captura de CO2 posterior a la combustión, 
obteniéndose una corriente de H2 prácticamente pura. La mayor ventaja de este proceso 
es que genera H2 como producto, que puede ser aprovechado de diferentes formas, tanto 
en la combustión en turbinas de gas para la producción de energía eléctrica, como para 
su uso en el transporte por medio de celdas de combustible y/o motores de combustión 
interna. 
 
Gasificación/
Reformado
Separación 
H2 y CO2
Almacenamiento
CO2
O2+H2O(v) Electricidad y 
calor
Combustible
Compresión
WGS
H2
H2
ASU
N2
Aire
 
Figura 1.10. Captura de CO2 previa a la combustión. 
 
Ya que la separación CO2-H2 se realiza a presiones medias (20-40 atm), y 
concentraciones de CO2 altas (~40%), la penalización energética del proceso de 
separación es menor que en el caso de la separación posterior a la combustión. Sin 
embargo, hay que señalar que para el proceso de gasificación se usa O2, se separa del 
aire por métodos criogénicos. Se estima una penalización energética en una planta de 
reformado de gas natural entre el 4% y el 11% y en la gasificación de carbón entre el 
7% y el 13% [10]. 
 
Combustión sin N2 u oxicombustión 
Los sistemas de combustión sin nitrógeno (oxicombustión) utilizan oxígeno en lugar de 
aire para la combustión del combustible con objeto de producir un gas de combustión 
compuesto únicamente por vapor de agua y CO2. Esto da origen a una corriente con alta 
concentración de CO2 y fácilmente separable del vapor de agua por condensación. Un 
esquema de este proceso se puede observar en la Figura 1.11. 
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Figura 1.11. Captura de CO2 por oxicombustión. 
 
Si se realizase con O2 puro se produciría un incremento muy elevado de la temperatura 
en la cámara de combustión. Para evitarlo se debe recircular CO2 para rebajar la 
temperatura de combustión. El inconveniente de esta tecnología es el empleo de O2 puro 
cuya producción tiene una importante penalización energética debida al proceso de 
separación del O2 del aire. Se estima una pérdida de rendimiento alrededor del 6-9% 
para planta de carbón y entre 5 y 12% para plantas de gas natural [10]. 
 
1.2.2 Transporte de CO2 
 
Antes del almacenamiento del CO2 secuestrado, este debe pasar por una serie de etapas 
para su compresión y posterior transporte al punto de inyección. El CO2 transportado 
variará en sus propiedades en función del tipo de proceso y del combustible usado. 
Estas propiedades incidirán directamente sobre el material del ceoducto, principalmente 
las impurezas presentes, junto a la presión y temperatura del CO2. Por lo tanto, para 
determinar los materiales necesarios para el ceoducto es necesario conocer y establecer 
límites a los siguientes parámetros: 
 
- Composición e impurezas. 
- Presión. 
- Temperatura. 
- Viabilidad industrial de los materiales. 
- Integración de las infraestructuras de transporte con las instalaciones de captura 
y las de almacenamiento. 
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Respecto a la composición e impurezas, ambos parámetros van a depender tanto de la 
tecnología de combustión como del combustible empleado. Por ejemplo, la 
concentración de oxígeno en dicha corriente variaría desde trazas si se utiliza 
tecnologías de pre-combustión hasta un 2% usando un proceso de oxicombustión [11]. 
A día de hoy, en la EU no existe ninguna especificación de la calidad mínima exigida 
para el transporte de CO2. No obstante el proyecto DYNAMIS ha realizado un estudio 
para especificar la calidad de una corriente de CO2 para realizar un transporte y 
almacenamiento seguros. La composición de la corriente de CO2 para cumplir estos 
requisitos se muestran en la Tabla 1.2 [12].  
 
Tabla 1.2. Composición del CO2 para cumplir con un transporte y almacenamientos seguro según el 
estudio DYNAMIS [12]. 
Compuesto Concentración 
H2O 500 ppm 
H2S 200 ppm 
CO 2000 ppm 
O2 < 4% 
CH4 < 4% 
N2 < 4% 
Ar < 4% 
H2 < 4% 
SOx 100 ppm 
NOx 100 ppm 
CO2 > 95.5% 
 
Una vez determinada la composición del CO2 a transportar, se necesita conocer en qué 
condiciones de presión y temperatura debe ser transportado. Ambos parámetros van a 
depender del tipo de transporte elegido. Así, si se transporta el CO2 por tubería, este 
deberá ser comprimido a presiones entre 100 y 200 bar, donde el CO2 está en fase densa 
y se comporta como un líquido [11]. Por otro lado, en el transporte por barco el CO2 
debe ser licuado a -30ºC y entre 15-20 bares de presión. Actualmente ya existen barcos 
para el transporte de CO2 a pequeña escala para aplicaciones industriales y alimentarias 
[11], y por la tanto ya existe una reglamentación internacional para su transporte 
marítimo. 
 
Respecto a los costes de ambos tipos de transporte, este va a depender de la distancia y 
de la escala del proyecto. A escala comercial, la cantidad de CO2 a transportar variaría 
entre los 10 y 20 Mt por año en función de si la corriente procede de una gran central 
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térmica o del agrupamiento de varias fuentes de emisión. La Tabla 1.3 muestra los 
costes de transporte estimados para cada tecnología en función de la distancia. 
 
Tabla 1.3. Estimación de costes (€/ton CO2) para redes a escala comercial en el transporte de 20 Mt/año 
de CO2, adaptada de [11]. 
Distancia (km) 180 500 750 1500 
Tubería en tierra 1.5 3.7 5.3 - 
Tubería en mar 3.4 6.0 8.2 16.3 
Barco (incluida licuefacción) 11.1 12.2 13.2 13.1 
 
Se puede observar que los costes de transporte por tubería son proporcionales a la 
distancia, a diferencia del transporte por barco donde estos costes son prácticamente 
fijos. Otra diferencia a tener en cuenta es que los principales costes asociados al 
transporte por tubería son debidos a costes de inversión (~90%) frente a los costes del 
transporte marítimo, donde principalmente los costes son operativos (>50%) [11]. Por lo 
tanto, para grandes distancias es recomendable el uso de transporte marítimo usando 
una tecnología ya establecida y probada.  
 
Respecto al transporte terrestre de CO2 (onshore), existe una larga experiencia 
relacionada con la tecnología de extracción mejorada de petróleo (EOR). EEUU cuenta 
con la mayor red de transporte de CO2, transportando 45 Mt/año de CO2 a lo largo de un 
entramado de unos 6300 km de ceoductos [11]. La región principal donde está instalada 
esta red de ceoductos se encuentra al oeste de Texas y Nuevo México, denominada 
Región Permian Basin. La línea de transporte más antigua data del año 1972, de 225 km 
de longitud (línea Canyon Reef Carriers, Texas), mientras que el ceoducto de mayor 
extensión es la línea Cortez con un total de 808 km [11]. 
 
1.2.3 Almacenamiento de CO2. 
 
Finalmente, el último paso es el almacenamiento del CO2 capturado. Hay diversas 
formas de almacenamiento, pero todas deben cumplir con unos criterios comunes. Estos 
criterios son:  
 
- Seguridad: estabilidad en el almacenamiento, sin fugas. Duración del 
almacenamiento de siglos a milenios. 
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- Minimizar costes, incluido el transporte. 
- Minimizar riesgos medioambientales y el impacto ambiental. 
- Cumplir con la legislación vigente. 
 
Para el almacenamiento de CO2 se están estudiando principalmente dos opciones: 
almacenamiento geológico y el almacenamiento oceánico [2]. 
 
La capacidad global de almacenamiento de CO2 depende del lugar elegido. Como se 
puede ver en la Tabla 1.4, la mayor capacidad de almacenamiento es el oceánico, 
seguido de los acuíferos salinos y los yacimientos de gas y petróleo usado. El principal 
problema del almacenamiento oceánico es el impacto ambiental que podría generar en 
las zonas donde se deposite, ya que al formarse carbonatos y bicarbonatos produce una 
bajada del pH de la zona. Debido a ello, este tipo de almacenamiento ha pasado a un 
segundo plano. Será necesario un mayor esfuerzo investigador en el tema para 
minimizar los posibles efectos que causaría este tipo de almacenamiento. 
 
Tabla 1.4. Capacidad de almacenamiento de CO2 de diferentes emplazamientos. Emisiones actuales ~ 27 
Gt CO2/año 
Opción Capacidad (Gt CO2) 
Océano 18000 – 7*107 
Acuíferos salinos 1700 - 3700 
Pozos agotados (gas y petróleo) 675 - 900 
Pozos de carbón inexplotables 3 - 200 
 
Actualmente la opción más viable de almacenamiento se considera que es en acuíferos 
salinos saturados a gran profundidad (800-900 m). El conocimiento de la tecnología 
necesaria para este tipo de almacenamiento proviene de la experiencia en su uso en el 
proceso extracción mejorada de petróleo (EOR) para la extracción mejorada de petróleo. 
Existen varios proyectos para su aplicación en el almacenamiento de CO2. La 
plataforma de Sleipner ha sido el primer proyecto a escala comercial dedicado al 
almacenamiento en un acuífero salino profundo de CO2 (a 800 m de profundidad). La 
plataforma de Sleipner está situada a 250 km al norte de la costa noruega en el Mar del 
Norte. De ella se extrae gas natural con alta concentración de CO2 (alrededor del 9%). 
Desde 1996 se está inyectando en una formación salina de la propia plataforma del 
orden de 1 Mt de CO2 al año, y en la cual se espera introducir alrededor de 20 Mt de 
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CO2 durante su vida útil [13]. Por otro lado, el proyecto In Salah en Argelia, puesto en 
marcha en el año 2004, también almacenaba el CO2 procedente de la extracción de gas 
natural. Se inyectaba, en un acuífero salino, hasta 4000 toneladas de CO2 al día [14]. En 
la actualidad, el proceso de inyección ha concluido. Además existen dos proyectos de 
investigación donde se ha inyectado una cantidad pequeña de CO2 en formaciones 
profundas: Frio en Texas, EE.UU. [15], y Minami-Nagaoka en Japón [16]. La Tabla 1.5 
muestra un resumen de los proyectos de almacenamiento de CO2 en acuíferos salinos, 
así como su estado actual y la capacidad de almacenamiento. Como se puede observar, a 
parte de Sleipner, se han iniciado otros proyectos a escala comercial en los últimos años 
como son los de Gorgon (Australia) y Snohvit (Noruega), así como ensayos piloto o 
demostración. 
Tabla 1.5. Proyectos de almacenamiento de CO2 en acuíferos salinos profundos [17]. 
Proyecto País Escala Estado Fecha de inicio y conclusión 
Capacidad total 
(Mt de CO2) 
Sleipner Noruega Comercial Existente 1996 20 
In Salah Argelia Comercial Finalizado 2004-2012 17 
Ketzin Alemania Demostración Existente 2007 0.06 
Snohvit Noruega Comercial Existente 2007-8 --- 
Minami-Nagaoka Japón Demostración Finalizado 2002 0.01 
Frio EE.UU. Piloto Finalizado 2004-6 3·10-6 
Teapot Dome EE.UU. Demostración Existente 2006 0.01 
Gorgon Australia Comercial Existente 2009-11 --- 
Otway Australia Piloto Existente 2007 0.1 
 
1.3 Impacto de la implementación de los procesos CAC en la generación 
de energía 
 
En el apartado 1.2.1 se han mostrado las diferentes vías de captura de CO2. Sin embargo 
todas ellas presentan una importante disminución en la eficacia energética, así como un 
aumento significativo de los costes de generación de energía. Además, la captura del 
CO2 supone el coste principal de la CAC, ya que el coste del transporte (entre 5 y 11 
€/ton CO2) y el almacenamiento (1 a 15 €/ton CO2) son una parte relativamente pequeña 
del coste total [18]. La introducción de las tecnologías de CAC en la generación de 
electricidad obviamente tiene un coste económico adicional. Sin embargo, se considera 
que una vez superadas las fases de desarrollo y demostración de los procesos CAC, 
estos serán competitivos con otras tecnología de bajo contenido en carbono [19]. La 
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Figura 1.12 muestra los costes por MWh para las diferentes tecnologías bajas en 
carbono. 
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Figura 1.12. Costes de generación de electricidad por MWh para diferentes tecnologías bajas en carbono 
[19]. Líneas continuas: planta de gas natural y de carbón sin tecnologías CAC.  
 
Aunque estos costes pueden variar de un país a otro, se puede observar que las 
tecnologías de producción de energía con sistemas CAC pueden generar energía a un 
coste competitivo comparado con otras tecnologías de producción de energía con bajo 
contenido en carbono como son la eólica offshore o energía solar tanto térmica como 
fotovoltaica. 
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Figura 1.13. Costes de CO2 evitado. En todos los casos, excepto en el de CAC (GN), la cantidad de CO2 
evitado es relativo a las emisiones de una planta de carbón pulverizado supercrítica. Para CAC (GN), la 
planta de referencia es planta de ciclo combinado [19]. 
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La Figura 1.13 compara los costes del CO2 evitado usando distintas tecnologías para la 
obtención de energía con bajas emisiones en carbono en comparación con plantas de 
generación de energía con combustibles fósiles integradas junto a un sistema CAC [19]. 
Se puede observar que las tecnologías de CAC podrían tener unos costes aceptables en 
función del precio del combustible. El precio del combustible es fundamental para saber 
cuál será el futuro coste por tonelada de CO2 evitada. Por ejemplo para una planta de 
carbón pulverizado supercrítico mejorada con sistemas CAC, dicho coste varía entre 23 
y 92 $ por tonelada de CO2 evitada. En el caso de una planta de gas natural con ciclo 
combinado con sistemas CAC, los costes varían entre 67 y 106 $ por tonelada de CO2 
evitada. Se puede observar que los costes por tonelada de CO2 evitada son inferiores 
usando carbón como combustible en comparación con el gas natural y a la vez, ambos 
son inferiores a los costes de usar energía solar (tanto térmica como fotovoltaica) o 
energía eólica offshore.  
 
Como se ha visto en la Figura 1.4 el carbón es el combustible fósil con mayores 
reservas probadas y estimadas, además de ser un combustible principalmente usado para 
la generación de electricidad (ver Figura 1.8). Por lo tanto, es una fuente concentrada de 
generación de CO2, donde los sistemas CAC son más factibles de implementar. La 
captura de CO2 en plantas térmicas de carbón se puede llevar a cabo con las tres 
tecnologías presentadas en el apartado 1.2.1: post-combustión, pre-combustión y 
oxicombustión. La Figura 1.14 muestra los costes por tonelada de CO2 evitada usando 
los tres sistemas CAC para una planta térmica de carbón (antracita), usando para los 
cálculos un precio medio del carbón de 2.4 €/GJ [20]. Como se puede observar, no 
existen a priori datos para descartar o favorecer ninguna de las tecnologías. Por lo tanto, 
se está desarrollando la demostración a escala industrial de las tres tecnologías de 
captura de CO2. Se puede observar que el coste de usar tecnologías de pre-combustión 
es mayor que en el caso de la post-combustión. Esto es debido a que la obtención de 
electricidad a partir de la tecnología de pre-combustión está menos desarrollada y, por 
tanto, los cálculos de costes son más conservadores. De todas formas, hay una 
necesidad evidente de realizar un esfuerzo para reducir costes en la tecnología de 
oxicombustión, principalmente en el proceso de separación de aire [20]. 
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Figura 1.14. Costes de CO2 evitado para una planta de carbón (antracita) con diferentes sistemas de 
captura de CO2 [20]. BASE: planta de energía con tecnologías actuales de CAC; OPTI: planta de energía 
optimizada para usar tecnologías CAC. 
 
Respecto a las tecnologías de oxicombustión, aunque muestran un coste por tonelada de 
CO2 evitada muy similar a los obtenidos con tecnologías post-combustión (caso OPTI), 
se estima que el coste eléctrico es ligeramente inferior para una planta de generación de 
energía optimizada para el uso de tecnologías CAC (63 €/MWh frente a los 67.2 
€/MWh de la post-combustión) [20]. Por lo tanto, es la tecnología que potencialmente 
representa la opción más económica de las tres. Sin embargo, al ser la tecnología más 
joven, necesita de un gran esfuerzo investigador y económico para ponerla a punto y 
reducir los actuales costes. Por estos motivos se están investigando nuevos procesos de 
captura de CO2 para reducir la penalización energética y los costes de captura de CO2. 
 
Dentro de los sistemas de combustión sin nitrógeno (oxicombustión), se ha propuesto el 
proceso de combustión indirecta o Chemical Looping Combustion (CLC) [21, 22] como 
una alternativa viable a la producción de energía con captura de CO2. Este es el proceso 
en el cual se centra esta Tesis Doctoral. Este proceso tiene menor coste de captura que 
cualquier otro proceso evaluado, ya sea post-, pre- u oxicombustión. De hecho, se 
estima que para el proceso CLC, el coste por tonelada de CO2 evitada es de 6-13 €, 
frente a los 28-37 € para una central de ciclo combinado con gasificación integrada, o 
29-58 € para el proceso de oxicombustión [23]. 
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1.4 Combustión con transportadores sólidos de oxígeno: Chemical 
Looping Combustion (CLC) 
 
El proceso CLC se basa en realizar la transferencia de oxígeno del aire al combustible 
por medio de un transportador de oxígeno en forma de óxido metálico (MexOy), sin 
poner en ningún momento en contacto el combustible con el aire. Para ello, se utilizan 
dos reactores de lecho fluidizado interconectados [24], como se muestra en la Figura 
1.15, con el transportador de oxígeno circulando continuamente entre ellos. Esta 
configuración, que es similar a la existente en una caldera de lecho fluidizado circulante 
(CFB), permite un buen contacto sólido-gas y una circulación adecuada del 
transportador sólido de oxígeno entre ambos reactores.  
 
En el caso de usar el sistema CuO/Cu como transportador de oxígeno y CH4 como 
combustible, el proceso que tiene lugar es el siguiente. En el reactor de reducción, 
Ecuación 1.1, el óxido metálico (CuO) se reduce a metal (Cu) por reacción con el 
combustible. Al oxidarse el combustible se genera únicamente CO2 y vapor de agua, 
fácilmente separables por condensación, quedando una corriente gaseosa de CO2 lista 
para su transporte y almacenamiento. En el reactor de oxidación, Ecuación 1.2, el 
transportador de oxígeno reducido (Cu) se regenera oxidándose a CuO con el oxígeno 
del aire y obteniéndose a la salida una corriente de N2, junto con O2 si se ha introducido 
aire en exceso.  
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N2 (+O2)
Calor
H2O
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Calor Calor
 
Figura 1.15. Esquema conceptual del proceso CLC 
 
Reacción de Reducción 
OHCOCuCHCuO 224 244 ++→+  0Re 4178.0 /  dH kJ mol CH∆ = −   (1.1) 
 22 
Reacción de Oxidación 
22 2Cu O CuO+ →     0 2312.1 /  OxH kJ mol O∆ = −   (1.2) 
Combustión directa 
OHCOOCH 2224 22 +→+   0 4802.2 /  CH kJ mol CH∆ = −   (1.3) 
 
La energía generada en la combustión es equivalente a la obtenida en la combustión 
convencional, ya que la suma estequiométrica de las entalpías de reacción de las dos 
reacciones (1.1 y 1.2) es la correspondiente a la de la combustión directa (1.3). Este 
sistema tiene una baja penalización energética debido a que no existe la separación de 
CO2 de ningún otro gas (excepto el H2O). Esta es la principal ventaja del sistema CLC 
frente a cualquier otro sistema de captura de CO2 (absorción química, física, sistemas de 
adsorción, etc.). 
 
Se han realizado diferentes estudios que avalan la viabilidad de este proceso con 
distintos prototipos en plantas de CLC tanto con combustibles gaseosos (CH4, gas de 
síntesis, etc.) en un intervalo de potencia entre 10 y 140 kWt, como con combustibles 
sólidos (carbón y biomasa) en plantas de entre 10 kWt y 3 MWt, usando óxidos de 
diferentes metales como transportadores de oxígeno (Ni, Cu, Fe, Co o Mn) [23]. 
 
1.4.1 Transportadores sólidos de oxígeno 
 
El concepto de combustión con transportadores sólidos de oxígeno se fundamenta en el 
uso de la tecnología existente de lechos fluidizados circulantes (CFB). Sin embargo, 
existe un factor clave para el desarrollo del proceso: el transportador sólido de oxígeno. 
Las partículas del transportador sólido de oxígeno tienen que cumplir unos requisitos 
sin los cuales no es operativo. Estos son los siguientes: 
 
- Posibilidad de lograr un elevado grado de combustión a CO2 y H2O (idealmente 
combustión completa) por consideraciones termodinámicas. 
- Reactividad elevada y mantenida a través de los ciclos, tanto en la reacción de 
reducción como en la de oxidación, para reducir la cantidad de sólido necesario 
en los reactores y la renovación del material. 
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- Elevada capacidad de transporte de oxígeno, para reducir la cantidad de sólido 
circulante. 
- Resistencia a la atrición para evitar la pérdida de sólido por elutriación y la 
renovación del material. 
- Baja o nula tendencia a la deposición de carbono. 
- Ser resistente a la desactivación por compuestos de azufre. 
- No presentar problemas de defluidización o aglomeración durante la reacción. 
- Ser seguro medioambientalmente. 
- Fácil de preparar si es sintético y abundante si es natural o un residuo, para 
reducir costes.  
- Tamaño de partícula adecuado para su uso en lechos fluidizados. 
 
Las dos primeras características van a depender intrínsecamente del sistema redox 
utilizado. Los compuestos activos propuestos para el proceso CLC son los óxidos de 
hierro, cobre, cobalto, níquel y manganeso, junto al sulfato de calcio [23]. El análisis 
termodinámico de los diferentes sistemas redox propuestos muestra la relación de 
productos que se puede obtener. Así, con los sistemas CuO/Cu, Mn3O4/MnO, Fe2O3/ 
Fe3O4 y Co3O4/CoO se puede obtener combustión completa a CO2 y H2O en las 
condiciones de operación del proceso CLC. Para transportadores basados en el NiO se 
obtendrán como máximo conversiones del gas del 99-99.5% con pequeñas cantidades 
de CO y H2 que no se pueden convertir [23].  
 
Cuando se utiliza un óxido metálico puro, en muchos casos la reactividad disminuye 
rápidamente con el número de ciclos. Por esta razón se utilizan mezclados con un 
material inerte [25]. Además, de esta forma se aumenta la resistencia mecánica de los 
materiales y su superficie de reacción. Incluso en algunos materiales mejora la 
conductividad iónica del oxígeno. La capacidad de transporte de un óxido metálico se 
define como: 
Ox Red
O
Ox
m mR
m
−
=          (1.4) 
donde mOx es la masa del material totalmente oxidado y mRed es la masa en su forma 
reducida. Cuando se añade un material inerte al transportador de oxígeno, su capacidad 
de transporte disminuye, ya que para la misma cantidad de transportador de oxígeno es 
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menor la cantidad de oxígeno disponible para el proceso. Por lo tanto, la capacidad de 
transporte de oxígeno efectiva (RTO) es la siguiente: 
*TO O MeOR R x=          (1.5) 
donde xMeO es la fracción de óxido metálico activo en el transportador de oxígeno. Los 
materiales generalmente usados como inertes son: Al2O3, MgAl2O4, ZrO2, TiO2, 
NiAl2O4, SiO2 y sepiolita. Adánez y col. [23] realizaron una exhaustiva recopilación de 
los transportadores de oxígeno usados en el proceso de CLC. 
 
El coste y las características medioambientales dependen también del óxido metálico 
utilizado. Respecto a la toxicidad de los diferentes materiales, tanto el níquel como el 
cobalto son considerados como los más problemáticos. Por otro lado, son los materiales 
con un mayor coste económico. Por otra parte, los compuestos de hierro son 
considerados no tóxicos para aplicaciones del proceso CLC [23]. El cobre y el 
manganeso únicamente presentan problemas en disolución. Respecto al cobre, García-
Labiano y col. [26] realizaron un estudio sobre el tratamiento de residuos de 
transportadores de oxígeno basados en óxido de cobre procedentes de una planta de 
CLC. En este estudio se llegó a la conclusión de que el residuo final tras el proceso de 
recuperación puede ser calificado como residuo estable y no reactivo y aceptable para 
depositar en vertederos para residuos no peligrosos.  
 
Respecto al resto de propiedades, estas deben de ser caracterizadas experimentalmente 
para cada material usado. La velocidad de atrición es uno de los parámetros más 
importantes, ya que está directamente relacionada con el tiempo de vida medio de las 
partículas en el sistema CLC. Se considera atrición a la formación de finos debido al 
estrés físico-químico al que se ven sometidas las partículas en un lecho fluidizado 
circulante. Estas partículas son elutriadas fuera del sistema debido a que por su pequeño 
tamaño no son recogidas por los ciclones [27]. Finalmente, la aglomeración de las 
partículas de un transportador de oxígeno debe ser evitada en un sistema de dos lechos 
fluidizados interconectados, ya que ésta perturba la circulación de sólidos entre los 
reactores y además puede generar canales de paso preferente del gas, empeorando el 
contacto entre el gas reactante y el transportador de oxígeno.  
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1.4.2 CLC con combustibles sólidos 
 
El sistema CLC fue desarrollado inicialmente para la utilización de combustibles 
gaseosos, principalmente gas natural [23, 28]. Sin embargo, el uso de combustibles 
sólidos es muy conveniente ya que estos combustibles, como se ha visto en la Figura 
1.4, son más abundantes en la naturaleza y, por lo tanto, más baratos. Además, este tipo 
de combustibles son los que más contribuyen a las emisiones de CO2. Por lo tanto, se 
hace muy interesante el desarrollo de una tecnología CLC que permita el uso de carbón 
como combustible. 
 
Para poder utilizar este tipo de combustibles en un sistema CLC hace falta su 
gasificación previa, ya que es necesario que el combustible esté en forma gaseosa para 
su oxidación por reacción con el transportador de oxígeno. Existen dos opciones para 
realizar esta operación integrada al proceso CLC: gasificación previa o in situ. 
 
En el caso de la gasificación previa, es necesaria la utilización de un reactor externo al 
sistema CLC que gasifique el combustible para que este pueda ser empleado en el 
proceso. El agente gasificante debería ser una mezcla de O2/vapor de agua, por lo que es 
necesaria una unidad de separación de aire, lo cual encarece el proceso de captura de 
CO2. Como se puede ver en la Figura 1.16 el gas de síntesis producido se alimenta al 
reactor de reducción donde se quema por el transportador de oxígeno en una reacción 
directa gas-sólido para generar una corriente de salida de vapor de agua y CO2. 
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Figura 1.16. Proceso de combustión en un sistema CLC con gasificación previa del combustible sólido. 
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La otra opción corresponde al proceso CLC con gasificación in-situ (iG-CLC) donde se 
realizan ambos procesos en el mismo reactor [29, 30]. La característica principal del 
proceso iG-CLC es la gasificación del combustible sólido en el reactor de reducción. En 
este proceso, se alimenta el combustible sólido directamente al reactor de reducción 
junto al agente gasificante necesario. En este caso se puede utilizar H2O o mezclas 
H2O/CO2 recirculado para la fluidización, que además actuaran como agentes 
gasificantes. Como se puede ver en la Figura 1.17, al alimentar el combustible al reactor 
de reducción, éste se desvolatiliza produciendo una corriente de volátiles y un residuo 
carbonoso o char. Los volátiles producidos reaccionan directamente con el transportador 
de oxígeno en una reacción convencional gas-sólido; sin embargo, la reacción sólido-
sólido entre el char y el transportador de oxígeno es lenta y por lo tanto hay que 
gasificarlo para que la reacción se lleve a cabo en un intervalo de tiempo razonable. 
Para ello, se puede utilizar una mezcla de CO2/H2O que gasifica el char. Los productos 
gaseosos de la gasificación (CO + H2) se queman al igual que los volátiles con el 
transportador de oxígeno. La principal ventaja de este proceso frente al de CLC con 
gasificación previa, es que no se requiere el uso de O2 puro ya que la energía necesaria 
para la gasificación o se genera in-situ por la oxidación del CO y del H2 con el 
transportador de oxígeno, o la transfiere el transportador de oxígeno como calor sensible 
desde el reactor de oxidación.  
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Figura 1.17. Proceso de combustión en el reactor de reducción en un proceso iG-CLC con gasificación 
del combustible in-situ. 
 
El principal inconveniente de este proceso es la lenta gasificación del combustible en el 
del reactor de reducción, que provoca que parte del char sin reaccionar sea transferido al 
reactor de oxidación, donde se quema en contacto con el aire, generando CO2 en la 
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corriente de salida de este reactor. De este modo se pierde eficacia a la hora de capturar 
el CO2 por parte del sistema. Para solucionarlo, es necesario aumentar el tiempo de 
residencia en el reactor de reducción, lo que supone una mayor cantidad de 
transportador de oxígeno en el sistema y, por lo tanto, más coste de material y mayor 
tamaño de las instalaciones necesarias. Otra posible solución es la instalación de un 
sistema de separación de carbono entre el reactor de reducción y el reactor de oxidación, 
que permita separar selectivamente el char no gasificado del transportador de oxígeno 
reducido. Este char separado se recircula al reactor de reducción, aumentando así su 
tiempo de residencia en el mismo y permitiendo su gasificación. El uso de un carbon 
stripper, propuesto por Cao y Pan en 2006 [29], como sistema de separación de carbono 
ha demostrado ser muy efectivo para aumentar la eficacia de captura de CO2 del sistema 
[31]. 
 
Por otro lado, las unidades iG-CLC operadas hasta la fecha han mostrado la presencia 
de gases inquemados a la salida del reactor de reducción [32]. Estos productos 
inquemados pueden causar problemas a la hora del transporte y almacenamiento del 
CO2 [33]. Existen diferentes soluciones sugeridas para eliminar los gases inquemados 
de la corriente de salida: instalar un segundo reactor de reducción, recircular los gases 
de salida de nuevo dentro del reactor de reducción o instalar un reactor de oxygen 
polishing [32]. Esta última opción consiste en instalar un reactor corriente abajo del 
reactor de reducción para quemar por completo los inquemados con una corriente pura 
de O2.  
 
Finalmente, debido a la presencia de cenizas en el reactor de reducción mezcladas con 
el transportador de oxígeno, se prefiere el uso de materiales de precios reducidos, ya 
sean minerales (ilmenita, hematita) o residuos de otros procesos industriales (residuo de 
bauxita) [34] más baratos que los materiales sintéticos, debido a que es necesario una 
extracción continua de las cenizas, y que iran acompañadas del transportador de 
oxígeno. No obstante, estos materiales suelen ser menos reactivos que los sintéticos. 
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1.5 Chemical Looping with Oxygen Uncoupling (CLOU) 
 
El proceso iG-CLC conlleva sustanciales ventajas frente al proceso CLC con 
gasificación previa. No obstante, tiene dos inconvenientes: la baja velocidad de 
conversión del char durante la gasificación y la dificultad para obtener combustión 
completa. Para aumentar la velocidad de conversión del char en el reactor de reducción 
y la eficacia de combustión se propuso el proceso Chemical Looping with Oxygen 
Uncoupling (CLOU) [35], que trata de aprovechar la capacidad de algunos óxidos 
metálicos de generar O2 gaseoso a alta temperatura de forma reversible. En la Figura 
1.18 se puede observar el proceso de combustión que se lleva a cabo en el reactor de 
reducción en el proceso CLOU. En este proceso se alimenta directamente el 
combustible sólido en el reactor de reducción y al mismo tiempo el transportador de 
oxígeno libera O2 en las condiciones de operación de ese reactor. 
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Figura 1.18. Proceso de combustión en el reactor de reducción en un proceso CLOU. 
 
En el proceso CLOU la oxidación del combustible sólido ocurre en dos pasos. Primero 
el transportador de oxígeno se descompone y libera oxígeno gaseoso según la Ecuación 
(1.6): 
21 21 OOMeOMe yxyx +→ −         (1.6) 
A continuación, el combustible reacciona con el oxígeno, como en una combustión 
convencional, para producir CO2 y H2O, según la Ecuación (1.7): 
OmHnCOOmnHC mn 2222 )2/( +→++       (1.7) 
El transportador reducido en el reactor de reducción es transportado al reactor de 
oxidación, donde reacciona con el oxígeno del aire, Ecuación (1.8): 
yxyx OMeOMeO →+ −1221         (1.8) 
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El proceso CLOU tiene las mismas ventajas que el proceso CLC. De este modo, la 
entalpía total desprendida en los reactores de reducción y oxidación es la misma que en 
una combustión convencional. También el CO2 y el H2O están separados 
inherentemente del N2 del aire, por lo que no hay gasto energético de separación.  
 
Los transportadores de oxígeno para el proceso CLOU deben tener unas características 
especiales necesarias para reaccionar de forma reversible con el oxígeno a alta 
temperatura, de forma que sean capaces de liberar oxígeno en el reactor de reducción y 
recuperarlo en el reactor de oxidación. El proceso se basa en el uso del equilibrio redox 
de descomposición de algunos óxidos metálicos ( )1 212x y x yMe O Me O O−↔ +  para 
generar O2 a alta temperatura, entre 800 y 1200 ºC, y posteriormente regenerarse con 
aire. Se han identificado tres sistemas de óxidos metálicos que presentan estas 
características: CuO/Cu2O, Mn2O3/Mn3O4, y Co3O4/CoO [35] a las temperaturas 
deseadas.  
 
En la Figura 1.19 se muestran la concentración de oxígeno en equilibrio en función de la 
temperatura para los tres sistemas redox considerados para el proceso CLOU.  
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Figura 1.19. Concentración de O2 en el equilibrio para los sistemas CuO/Cu2O, Mn2O3/Mn3O4  y 
Co3O4/CoO en función de la temperatura [36]. 
 
Un punto clave del proceso es la temperatura de operación del reactor de oxidación para 
poder conseguir un máximo aprovechamiento del aire utilizado. Asumiendo un 20% de 
exceso de aire en la combustión, de forma similar a las calderas convencionales la 
concentración de O2 a la salida del reactor de oxidación será del 4%. La temperatura de 
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equilibrio a esa concentración a la salida del reactor de oxidación varía en función del 
sistema de óxido metálico utilizado. En el caso del sistema CuO/Cu2O esta 
concentración se obtiene sobre los 950 ºC. Sin embargo, para el sistema Mn2O3/Mn3O4 
habría que descender hasta los 815 ºC y a los 840 ºC en el sistema Co3O4/CoO, para 
obtener la misma concentración a la salida del reactor de oxidación. Por otro lado, la 
temperatura de operación en el reactor de reducción debe de ser suficientemente alta 
para obtener una alta velocidad de descomposición, ya que esta depende tanto de la 
constante de reacción como de la concentración de oxígeno en equilibrio, siendo esta 
más elevada cuanto más alta sea la temperatura. La Tabla 1.6 muestra la ventana de 
operación en un sistema CLOU con los diferentes transportadores de oxígeno 
propuestos. Como se puede observar la diferencia de temperaturas entre ambos 
reactores es mayor en el sistema Mn2O3/Mn3O4 y Co3O4/CoO que en el CuO/Cu2O. 
Aunque estas diferencias de temperaturas son asumibles en un sistema CLOU [35], 
dificulta la integración energética entre ambos reactores. Es más conveniente trabajar 
con el sistema CuO/Cu2O, cuya integración energética es más sencilla debido a la 
menor diferencia de temperatura entre reactores. 
 
Tabla 1.6. Ventana de operación en cada reactor para los diferentes transportadores de oxígeno 
propuestos para el proceso CLOU. 
Transportador de oxígeno Temperatura RR (ºC) Temperatura RO (ºC) 
CuO/Cu2O 900-950 900-950 
Mn2O3/Mn3O4 850-900 800-825 
Co3O4/CoO 850-900 825-840 
 
Respecto a la capacidad de transporte de oxígeno de los diferentes sistemas de óxidos 
metálicos, la capacidad de transporte de oxígeno es muy distinta para los tres sistemas 
redox considerados; ver Tabla 1.7. La capacidad de transporte de oxígeno del sistema 
Mn2O3/Mn3O4 y del sistema Co3O4/CoO son un 33% y 66%, respectivamente, respecto 
a la capacidad del sistema CuO/Cu2O. Por lo tanto este último sistema redox es más 
atractivo para el proceso CLOU, ya que es necesaria menos cantidad de material para 
transportar la misma cantidad de oxígeno. 
Tabla 1.7. Capacidad de transporte de oxígeno para los distintos pares redox en el proceso CLOU. 
Transportador de oxígeno g O2/100 g material 
CuO/Cu2O 10 
Mn2O3/Mn3O4 3.3 
Co3O4/CoO 6.6 
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Finalmente, las siguientes reacciones muestran la entalpía de reacción de los tres 
sistemas redox propuestos. Se muestran tanto las reacciones de descomposición, como 
la reacción global de combustión en el reactor de reducción para la combustión de 
carbono en la ventana de operación propuesta anteriormente. 
CuO/Cu2O   
2 24 2CuO Cu O O↔ +  925 2 261.6 /  H kJ mol O∆ =  (1.9) 
22 COOC →+  925 2395.0 /  H kJ mol O∆ = −  (1.10) 
2224 COOCuCCuO +→+  925 2133.4 /  H kJ mol O∆ = −  (1.11) 
   
Mn2O3/Mn3O4   
2 3 3 4 26 4Mn O Mn O O↔ +  875 2 193.4 /  H kJ mol O∆ =  (1.12) 
22 COOC →+  875 2394.9 /  H kJ mol O∆ = −  (1.13) 
24332 46 COOMnCOMn +→+  875 2201.5 /  H kJ mol O∆ = −  (1.14) 
   
Co3O4/CoO   
3 4 22 6Co O CoO O↔ +  875 2 407.5 /  H kJ mol O∆ =  (1.15) 
22 COOC →+  875 2394.9 /  H kJ mol O∆ = −  (1.16) 
243 62 COCoOCOCo +→+  875 2 12.6 /  H kJ mol O∆ =  (1.17) 
Con los tres metales, las reacción de liberación de oxígeno es endotérmica (R.1.9, 
R.1.12 y R.1.15). No obstante, al añadir la reacción de combustión, la reacción global 
en el reactor de reducción es exotérmica en los sistemas CuO/Cu2O y Mn2O3/Mn3O4 
(R.1.11 y R.1.14), y endotérmica para el sistema Co3O4/CoO (R. 1.17). La integración 
energética en el sistema CLOU determinará las temperaturas a la que deben operar 
ambos reactores para que el sistema sea estable y dependerá de si la reacción en el 
reactor de reducción es exotérmica o endotérmica. Si la reacción que tiene lugar en el 
reactor de reducción es exotérmica, es posible aumentar la temperatura de operación del 
reactor de reducción y elevar así la concentración de O2 en el equilibrio, aumentando la 
velocidad de conversión del combustible. La integración energética obliga a extraer 
calor del reactor de oxidación y de esta forma se puede elegir una temperatura de 
operación inferior en el reactor de oxidación, lo que maximiza el aprovechamiento del 
aire introducido para la regeneración del transportador de oxígeno. Por lo tanto el 
sistema deberá operar a diferentes temperaturas en el reactor de reducción y en el 
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reactor de oxidación, para aprovechar las propiedades del equilibrio de descomposición-
regeneración, como se ha visto con la Figura 1.19.  
 
El desarrollo del proceso CLOU comenzó en el año 2009 con los trabajos de Mattisson 
y col. [35, 37] y se ha realizado de forma paralela a esta Tesis Doctoral. Ese año se 
publicaron los primeros trabajos sobre transportadores de oxígeno con propiedades 
CLOU, basados tanto en el óxido de cobre como en óxidos de manganeso [35, 37-40]. 
Mattisson y col. estudiaron el proceso CLOU con transportadores de oxígeno de cobre 
soportados sobre ZrO2 o Al2O3 en un reactor de lecho fluidizado discontinuo usando 
como combustible CH4 y coque de petróleo. En estos trabajos se obtuvo que la 
conversión de char en el proceso CLOU puede llegar a ser 2 órdenes de magnitud más 
rápida que en el proceso iG-CLC [35, 37]. Por otro lado, también se llevó a cabo el 
estudio de transportadores de oxígeno basados en óxidos de manganeso [39], y de una 
espinela de calcio-manganeso, CaMnO3 [40]. Ambos se analizaron en un reactor de 
lecho fluidizado discontinuo con CH4 y coque de petróleo, obteniéndose peores 
resultados que con los transportadores de óxido de cobre. 
 
Por todo esto, debido a su mayor facilidad de integración energética entre reactores y su 
alta capacidad de transporte de oxígeno, en esta Tesis Doctoral se ha seleccionado el 
sistema CuO/Cu2O para ser evaluado en el proceso CLOU.  
 
Los prometedores resultados iniciales en el proceso CLOU han promovido el interés de 
varios equipos de investigación en el desarrollo de nuevos materiales con propiedades 
adecuadas como transportadores de oxígeno en el proceso CLOU. A día de hoy, hay 
unas 40 publicaciones focalizadas en el desarrollo y evaluación de transportadores de 
oxígeno para CLOU. Los estudios se centran en el análisis de la reactividad de los 
materiales tanto en TGA como en reactores de lecho fluidizado discontinuo, usando 
combustibles gaseosos (CH4, gas de síntesis) o combustibles sólidos (diferentes tipos de 
carbones, char, coque o biomasa). La Tabla 1.8 muestra un resumen de los 
transportadores de oxígeno basados en óxido de cobre, existentes en la literatura para el 
proceso CLOU, clasificados por el contenido en CuO, el material utilizado como 
soporte y el método de producción. 
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Tabla 1.8. Transportadores de oxígeno basados en CuO para el proceso CLOU encontrados en la 
literatura hasta 2014. 
CuO 
(%) 
Otro Metal 
(%) 
Material de 
soporte 
Método 
prep.a Combustible
b
 
Instalación 
laboratorioc Año,Ref. 
5-87   Mineral --- TGA, LFD 2012, [41] 
21   Mineral A LFD 2014, [42] 
100   n.d. n.d. TGA 2011, [43] 
60 Fe2O3  SD CH4, GS LFD 2013-14, [44, 45] 
40 Fe2O3(41)+Mn3O4(19)  SD CH4. GS LFD 2013-14, [44, 45] 
31 Mn2O3  E CH4 LFD 2013, [46] 
5-61 Mn2O3  FG CBm LFD 2013, [47] 
70-90  Al2O3 CP --- TGA 2014, [48] 
60  Al2O3 FG CH4, CP LFD 2009, [37] 
60  Al2O3, I, E --- TGA 2011-12, [49] 
40  Al2O3 SD CH4 LFD 2011, [50] 
30-53  Al2O3 CP CO LFD 2013, [51] 
36 Fe2O3(40) Al2O3 SD CH4, GS LFD 2013-14, [44, 45] 
60  CeO2 E CH4, GS  2012, [52] 
40  CeO2 SD CH4, GS, GN LFD 2013-14, [44, 45] 
40  CeO2+La2O3 SD CH4, GS LFD 2013-14, [44, 45] 
n.d  CeO2 CP CH4 TGA, LFD 2012, [53] 
60  Ce0.9Gd0.1O1.9 E CH4, GS  2012, [52] 
25-45  Cemento MM L LFD 2013, [54] 
n.d.  CuAl2O4 SG A, B, CC, L LFD 2013, [55]-[56] 
70-90  MgAl2O4 CP --- TGA 2014, [48] 
60  MgAl2O4, I, P --- TGA, LFD 2011-12, [49, 57] 
60  MgAl2O4 SD A, B, Bm, L TGA, LFD 2012-14, [58-63] 
40  MgAl2O4 SD CH4, CBm LFD 2011-12, [50, 64] 
40  MgAl2O4 SD CH4 LFD 2013, [65] 
40  MgAl2O4 SD CH4, GS LFD 2013, [44] 
40  MgAl2O4 FG --- Horno 2014, [66] 
n.d  MgAl2O4 CP CH4 TGA, LFD 2012, [53] 
40  MgAl+La2O3 SD CH4, GS LFD 2013-14, [44, 45] 
40  MgAl+SiO2 SD CH4 LFD 2013, [65] 
40  MgAl+TiO2 SD CH4 LFD 2013, [65] 
60  MgO P --- TGA, LFD 2011-12, [49, 57] 
40 Fe2O3(48) MgO SD CH4, GS LFD 2013-14, [44, 45] 
n.d  Mn2O3 CP CH4 TGA, LFD 2012, [53] 
60  Sepiolita E, P --- TGA, LFD 2013-14, [49, 57] 
19-61  β-SiC I, ER --- TGA 2013, [67] 
60  SiO2 E, P --- TGA,LFD 2011-12, [49, 57] 
60  SiO2 I --- TGA 2013, [68] 
40  SiO2 SD CH4 LFD 2013, [65] 
20  SiO2 I --- TGA, LFD, LF 2012, [69] 
n.d.  SiO2 n.d. n.d. TGA, LFD 2010, [38] 
40  SiO2+TiO2 SD CH4 LFD 2013, [65] 
60  TiO2 E --- TGA, LFD 2011-12, [49, 57] 
60  TiO2 I --- TGA 2013, [68] 
50  TiO2 MM --- TGA, LFD, LF 2012-14, [69-71] 
40  TiO2 SD CH4 LFD 2013, [65] 
60  ZrO2, E, P n.d TGA, LFD 2011-12, [49, 57] 
55  ZrO2 n.d --- TGA, LFD, LF 2012-14, [69-71] 
40  ZrO2 FG CP LFD 2009, [35] 
40  ZrO2 SD CH4, GS GN LFD 2013-14, [44, 45] 
40  ZrO2+CaO FG CH4 LFD 2013, [72] 
40  ZrO2+CeO2 FG CH4 LFD 2013, [72] 
40  ZrO2+La2O3 SD CH4, GS LFD 2013-14, [44, 45] 
40  ZrO2+MgO2 FG CH4 LFD 2013, [72] 
40  ZrO2-Y SD CH4, GS, GN LFD 2013-14, [44, 45] 
aMétodo de preparación: 
CP = Co-precipitación 
E = Extrusión 
ER = Evaporación rotativa 
FG = Freeze granulation  
I = Impregnación 
MM = Mezcla másica 
P = Presión 
SD = Spray drying 
bCombustible: 
A = Antracita  
B = Carbón Bituminoso  
Bm = Biomasa 
CBm= Char de Biomasa 
CC = Char de Carbón  
CP = Coque de Petróleo 
GS = Gas de Síntesis  
L = Lignito 
cInstalación de laboratorio: 
LFD = Lecho fluidizado 
discontinuo 
LF = Lecho fijo 
TGA = Termobalanza 
 
n.d. = no disponible 
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Como puede observarse, existen más de 55 materiales diferentes que se han ido 
evaluando de forma paralela al desarrollo de esta Tesis Doctoral. Sin embargo, son muy 
pocos los materiales evaluados en sistemas CLOU en continuo, donde se puede evaluar 
realmente la idoneidad de un transportador de oxígeno para un sistema industrial y su 
comportamiento sobre las eficiencias de combustión y captura de CO2. La Tabla 1.9 
muestra los diferentes materiales evaluados en experimentos en planta en continuo, 
utilizando combustibles sólidos, líquidos o gaseosos, para el proceso CLOU. Cabe 
destacar que los únicos trabajos en los que se demuestra el concepto CLOU con 
combustibles sólidos forman parte de esta Tesis Doctoral. 
 
Tabla 1.9. Transportadores de oxígeno para el proceso CLOU evaluados en plantas en continuo 
encontrados en la literatura hasta 2014. 
Combustibleb Cu 
(%) 
Material 
de soporte 
Método de 
preparación a Gas/Liquido Sólido 
Potencia (W) Tiempo Operación (h) Año, Ref. 
40 ZrO2 SD CH4, GS GN  300 7 2013-14, [44, 45] 
40 ZrO2-Y SD CH4, GS, GN  300 11 2013-14, [44, 45] 
40 CeO2 SD CH4, GS, GN  300 5 2013-14, [44, 45] 
20 ZrO2 SD Q  300 17 2012, [73] 
60 MgAl2O4 SD  A, B, Bm, L 1500 135  2012-14, Esta Tesis  
aMétodo de preparación: 
SD = Spray drying 
 
bCombustible: 
A = Antracita  
B = Carbón Bituminoso 
Bm = Biomasa 
GN = Gas natural 
GS = Gas de Síntesis 
L = Lignito 
Q = Queroseno 
 
 
 
 
1.6 Objetivo y plan de trabajo 
 
El objetivo de esta Tesis Doctoral ha sido demostrar la viabilidad de la combustión de 
diferentes combustibles sólidos (carbones de diferente rango y biomasa) con captura de 
CO2 según el proceso denominado CLOU (Chemical Looping with Oxygen Uncoupling) 
en un sistema en continuo. En este caso se pretende utilizar la propiedad del CuO en un 
transportador de oxígeno para generar O2 gaseoso. 
 
El plan de trabajo llevado a cabo para cumplir el objetivo comenzó con el desarrollo y 
caracterización de diferentes transportadores de oxígeno basados en CuO adecuados 
para la combustión de combustibles sólidos (carbón o biomasa) mediante el proceso 
CLOU. Se prepararon distintos materiales con diferentes contenidos en CuO, distintos 
 35 
soportes y utilizando varios métodos de preparación. Estos materiales se caracterizaron 
química y físicamente por diferentes técnicas: SEM-EDX, XRD, porosimetría de 
mercurio, adsorción de N2 (BET), picnometría de He y determinación de la resistencia 
mecánica. Además, se determinó la reactividad de cada material tanto para el proceso de 
generación de oxígeno como para su regeneración.  
 
En el Instituto de Carboquímica se realizó inicialmente una caracterización de los 
transportadores de CuO preparados por impregnación húmeda incipiente, extrusión, 
compresión y spray drying por medio de la medida de sus reactividades redox en N2 y 
aire en TGA y su resistencia mecánica. También se determinó su capacidad de 
desprender oxígeno gaseoso a diferentes temperaturas, junto a la velocidad de atrición y 
la tendencia a la aglomeración durante un alto número de ciclos redox N2-aire en un 
reactor de lecho fluidizado discontinuo (Artículo I). Una vez seleccionados los mejores 
candidatos se llevó a cabo una segunda caracterización de transportadores de oxígeno 
basados en cobre preparados por un método industrial como es el spray drying. Uno de 
los materiales seleccionados contiene un 60% de CuO y se utilizó MgAl2O4 como 
material inerte. Este material se caracterizó tanto física como químicamente (Artículo 
II). El resto de materiales seleccionados contenían un 40% de CuO y como inertes se 
emplearon MgAl2O4, SiO2 y TiO2, tanto puros como mezclas de ellos en diferentes 
proporciones (Artículo III). Este trabajo se desarrolló durante una estancia en la 
Universidad Tecnológica de Chalmers (Gotemburgo, Suecia). Los transportadores 
preparados se caracterizaron química y físicamente por diferentes técnicas y se 
determinó su reactividad y su capacidad de desprender oxígeno gaseoso a diferentes 
temperaturas. También se evaluó la velocidad de atrición y la tendencia a la 
aglomeración durante un alto número de ciclos redox en un reactor de lecho fluidizado 
discontinuo. De todo este proceso se seleccionó un transportador de oxígeno que 
cumplía todas las condiciones para ser usado como transportador de oxígeno en el 
proceso CLOU: alta reactividad, baja velocidad de atrición y sin tendencia a la 
aglomeración. Posteriormente, se analizó la capacidad de este transportador de oxígeno 
para convertir un combustible sólido (carbón y char) en un reactor de lecho fluidizado 
discontinuo (Artículo IV). Adicionalmente, se analizó su máxima velocidad de 
generación oxígeno en función de la temperatura de reacción. Se encontró que el 
transportador de oxígeno era capaz de producir oxígeno en condiciones de equilibrio en 
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todas las condiciones operacionales analizadas, incluso cuando las conversiones del 
transportador de oxígeno eran altas. 
 
Este transportador de oxígeno se utilizó en una la planta en continuo consistente en dos 
reactores de lecho fluidizado interconectados con una potencia de 1.5 kWt, donde se 
demostró por primera vez durante más de 45 horas el proceso CLOU quemando un 
carbón bituminoso (Artículo V). Se determinaron las eficacias de combustión y captura 
de CO2, así como el efecto de las principales variables de operación. 
 
Una vez demostrada la viabilidad del proceso con este material, se estudió en la planta 
en continuo el efecto de distintos tipos de combustibles sólidos en el proceso CLOU 
(Artículo VI). Se usaron carbones de reactividades muy diferentes: un lignito, dos 
carbones bituminosos y una antracita. Con los datos obtenidos se realizó un estudio de 
los inventarios de sólido mínimos necesarios para tener una alta eficacia de captura de 
CO2 con diferentes combustibles. También se llevó a cabo la evaluación del proceso 
CLOU cuando se utiliza un combustible renovable como la biomasa, obteniéndose unos 
resultados muy prometedores respecto a la eficacia de captura de CO2 y del inventario 
necesario (Artículo VII). 
 
Continuando con el desarrollo del proceso CLOU, se llevó a cabo un estudio del efecto 
del azufre presente en el combustible (Artículo VIII). Para ello se utilizó en la planta en 
continuo un lignito con alto contenido en azufre (5.2% en peso) y se analizaron las 
emisiones de contaminantes, así como su posible efecto en el transportador de oxígeno.  
 
También se realizó una comparativa entre los procesos iG-CLC y CLOU con los 
resultados obtenidos en la planta en continuo con diferentes combustibles sólidos 
(Artículo IX). Se analizaron las diferencias en las eficacias de combustión y captura de 
CO2 para tres carbones de diferente rango en ambos procesos. Además, se analizaron las 
diferencias en las velocidades de conversión de char por ambos procesos para 
relacionarlas con las diferencias encontradas en las eficiencias. 
 
Finalmente, se realizó un modelo para el diseño básico de los reactores de reducción y 
oxidación de un proceso CLOU. Para calcular los inventarios mínimos de solidos 
necesarios se estudió la cinética de las reacciones de reducción y oxidación del 
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transportador desarrollado (Artículo X) en la TGA. Con los datos cinéticos obtenidos, 
se realizó una optimización del inventario necesario tanto en el reactor de reducción 
como en el de oxidación para alcanzar elevados valores de captura de CO2 usando 
diferentes combustibles sólidos.  
 
1.7 Publicaciones científicas y congresos 
Las publicaciones científicas realizadas en el desarrollo de esta Tesis Doctoral son las 
siguientes (numeradas con números romanos): 
 
I. P. Gayán, I. Adánez-Rubio, A. Abad, L. F. de Diego,  F. García-Labiano, J. Adánez. 
Development of Cu-based oxygen carriers for Chemical-Looping with Oxygen 
Uncoupling (CLOU) process. Fuel 2012, 96, 226-238. 
II. I. Adánez-Rubio, P. Gayán, A. Abad, L.F. de Diego, F. García-Labiano, J. Adánez. 
Evaluation of a spray-dried CuO/MgAl2O4 oxygen carrier for the chemical-looping 
with oxygen uncoupling process. Energy & Fuels 2012, 26, 3069-3081. 
III. I. Adánez-Rubio, M. Arjmand, H. Leion, P. Gayán, A. Abad, T. Mattisson, A. 
Lyngfelt. Investigation of combined supports for Cu-based oxygen carriers for 
chemical-looping with oxygen uncoupling (CLOU). Energy & Fuels 2013, 27, 
3918-3927. 
IV. I. Adánez-Rubio , A. Abad , P. Gayán, L. F. de Diego, F. García-Labiano, J. Adánez. 
Identification of operational regions in the Chemical-Looping with Oxygen 
Uncoupling (CLOU) process with a Cu-based oxygen carrier. Fuel 2012, 102, 634-
645.  
V. A. Abad, I. Adánez-Rubio, P. Gayán, F. García-Labiano, L. F. de Diego, J. Adánez. 
Demonstration of chemical-looping with oxygen uncoupling (CLOU) process in a 
1.5 kWth continuously operating unit using a Cu-based oxygen-carrier. Int. Journal 
of Greenhouse Gas Control 2012, 6, 189-200. 
VI. I. Adánez-Rubio, A. Abad, P. Gayán, L. F. de Diego, F. García-Labiano, J. Adánez. 
Performance of CLOU process in the combustion of different types of coal with 
CO2 capture. International Journal of Greenhouse Gas Control 2013, 12, 430-440. 
VII. I. Adánez-Rubio, A. Abad, P. Gayán, L. F. de Diego, F. García-Labiano, J. Adánez. 
Biomass combustion with CO2 capture by Chemical Looping with Oxygen 
Uncoupling (CLOU). Fuel Processing Technology, 2014, vol. 124, no. 0, p. 104-114. 
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VIII. I. Adánez-Rubio, A. Abad, P. Gayán, F. García-Labiano, L. F. de Diego, J. Adánez. 
The fate of sulphur in the Cu-based Chemical Looping with Oxygen Uncoupling 
(CLOU) process. Applied Energy 2014, 113, 1855-1862. 
IX. J. Adánez, P. Gayán, I. Adánez-Rubio, A. Cuadrat, T. Mendiara, A. Abad, F. García-
Labiano, L.F. de Diego. Use of Chemical-Looping processes for coal combustion 
with CO2 capture. Energy Procedia 2013, 37, 540-549.  
X. I. Adánez-Rubio, P. Gayán, A. Abad, F. García-Labiano, L. F. de Diego, J. Adánez. 
Kinetic analysis of a Cu-based oxygen carrier: Relevance of temperature and 
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Looping with Oxygen Uncoupling (CLOU). Chemical Engineering Journal, 2014, 
vol. 256, 69-84.  
 
Informe de contribución 
I: Co-autor, responsable de parte del trabajo experimental, evaluación de datos y 
escritura. 
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2 Sección experimental  
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2.1 Preparación de transportadores de oxígeno 
 
Los transportadores de oxígeno utilizados en esta Tesis Doctoral están compuestos por 
óxido de cobre II (CuO) como fuente de oxígeno para el proceso de combustión, y un 
inerte como aglutinante para aumentar la resistencia mecánica y la estabilidad del 
transportador de oxígeno. Durante la selección de los transportadores de oxígeno, éstos 
se prepararon por métodos diferentes (impregnación húmeda incipiente, mezcla másica 
seguida de extrusión, mezcla másica y compresión y spray drying) utilizando como 
inertes Al2O3, MgAl2O4, sepiolita, SiO2, TiO2, ZrO2 o MgO. Posteriormente se 
realizaron diferentes etapas de sinterización y tamizado para obtener partículas con 
resistencia mecánica y tamaño adecuado para su uso en el lecho fluidizado. 
 
2.1.1 Impregnación húmeda incipiente 
 
Se utilizaron los siguientes materiales como soporte poroso: γ-Al2O3 comercial (Puralox 
NWa-155, Sasol Germany GMBH), α-Al2O3 (obtenida por calcinación de γ-Al2O3 a 
1150 ºC durante 2 horas), y MgAl2O4 (preparado en el ICB-CSIC por impregnación de 
γ-Al2O3 con nitrato de magnesio). Las particulas de γ-Al2O3, α-Al2O3 y MgAl2O4 tienen 
un tamaño de +0.1-0.3 mm con densidades de 1.3, 2.0 y 1.8 g/cm3 y porosidades de 
55.4, 47.3 y 50.0 %, respectivamente. Para la preparación de los transportadores de 
oxígeno se preparó una disolución saturada de nitrato de cobre. A continuación se 
añadía sobre las partículas de soporte un volumen de esta disolución saturada 
correspondiente al volumen total de poros de las partículas. La disolución se añadió 
lentamente a las partículas del soporte, en condiciones de agitación completa y a 
temperatura ambiente. La cantidad de fase activa deseada se consigue aplicando 
sucesivas impregnaciones seguidas de calcinaciones a 550 ºC, en atmósfera de aire 
durante 30 minutos, para descomponer el nitrato en el óxido metálico. Finalmente los 
transportadores se sinterizaban durante 1 hora a 850 ºC. Se prepararon transportadores 
con contenidos en óxido de cobre del 15 al 33%. 
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2.1.2 Extrusión 
Estos transportadores de oxígeno se prepararon usando óxido de cobre puro comercial 
(Panreac, pureza > 99.5%), con un tamaño de partícula <10 µm. Como inertes se 
utilizaron: Al2O3, sepiolita (Absorbente General QP, Panreac, de composición 
Mg4Si6O15(OH)2·6H2O), SiO2 (99% pureza; Sigma Aldrich), TiO2 (99% pureza; Sigma 
Aldrich) y ZrO2 (99% pureza; Sigma Aldrich). El polvo mezclado, incluyendo el óxido 
metálico y el inerte en las condiciones deseadas, y un 10% de grafito (Sigma Aldrich; 
dp: 1-2 µm), se convirtió, por adición de agua, en una pasta de viscosidad adecuada para 
ser extruida en una jeringuilla. Se obtuvieron extruidos cilíndricos con unos 2 mm de 
diámetro. Estos extruidos fueron suavemente secados a 80 ºC durante una noche, 
cortados a la longitud deseada (sobre 4 mm) y sinterizados a diferentes temperaturas 
entre 950 y 1300 ºC durante 6 horas en una mufla. Finalmente, los extruidos fueron 
molidos y tamizados a un tamaño adecuado para la experimentación (+0.1-0.3 mm). 
 
2.1.3 Compresión 
Los transportadores de oxígeno por compresión se prepararon usando óxido de cobre 
(II) puro comercial con tamaño de partícula <10 µm (Panreac, pureza > 99.5%). Como 
inertes se utilizaron los siguientes óxidos comerciales: MgAl2O4 (Baikowski, S30CR), 
ZrO2 (99% pureza; Sigma Aldrich), sepiolita (Absorbente General QP, Panreac) y MgO 
(99% pureza, Panreac). En la preparación se añade grafito a la mezcla como aditivo para 
la formación de porosidad durante la calcinación. La mezcla del óxido metálico activo y 
el sólido inerte en las proporciones deseadas, junto con 0.5-10% de grafito, se mezclaba 
en un molino de bolas durante 2 horas y posteriormente se pelletizaba por compresión 
en una prensa hidráulica a 160 bar, obteniéndose pellets cilíndricos de 10 mm de 
diámetro y 20 mm de longitud. Estos pellets fueron calcinados entre 950 y1300 ºC, 
durante 6-24 horas. Finalmente los pellets fueron molidos y tamizados para obtener el 
tamaño de partícula deseado (+0.1-0.3 mm). 
 
2.1.4 Spray Drying 
El spray drying es un método industrial de preparación de partículas que puede ser 
utilizado para la preparación de transportadores de oxígeno a gran escala. Las partículas 
de transportador de oxígeno fueron preparadas por la empresa VITO (Flemish Institute 
 45 
for Technological Research, Belgium) usando CuO (Panreac, PRS) y distintos 
materiales como soportes: espinela de MgAl2O4 (Baikowski, S30CR), TiO2 (Alfa 
Aesar), SiO2 (SilverBond M800, Sibelco) y ZrO2 (99% pureza; Sigma Aldrich).  
 
Se prepararon transportadores de oxígeno con un contenido de CuO entre un 40% y un 
60% y se utilizaron tanto un único inerte como mezclas de éstos en diferentes 
proporciones. Las partículas preparadas con un 40% de CuO fueron calcinadas durante 
4 h a temperaturas que variaron entre los 950 y los 1030ºC. Las partículas de 
transportador fueron tamizadas para obtener el tamaño de partícula deseado (+0.125-
0.18 mm). 
 
Figura 2.1. Transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD 
 
Por otro lado, el transportador de oxígeno preparado por spray drying con un 60% de 
CuO y como soporte espinela de MgAl2O4 fue calcinado a 1100 ºC durante 12 h. No 
obstante, tras la recepción del material las partículas fueron calcinadas una segunda vez 
para incrementar su dureza. El tiempo total de calcinación de las partículas fue de 24 h a 
1100 ºC. Finalmente, las partículas de transportador fueron tamizadas para obtener el 
tamaño de partícula deseado (+0.1-0.3 mm). La designación de este transportador de 
oxígeno en la presente Tesis Doctoral es Cu60MgAl_SD. La Figura 2.1 muestra una 
foto de estas partículas. 
 
En la Tabla 2.1 se muestran todos los transportadores preparados. La nomenclatura 
utilizada en la tabla señala tanto el contenido en CuO, como el soporte, el método de 
preparación y la temperatura de calcinación.  
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Tabla 2.1. Condiciones de preparación de los diferentes transportadores de oxígeno desarrollados. 
Transportador de 
oxígeno 
CuO 
(%) Soporte (%) 
Tª calcinación 
(ºC) 
Tiempo 
calcinación (h) 
Grafito 
(%) 
Impregnación húmeda incipiente 
Cu15γ-Al_I850 15 γ-Al2O3 (85) 850 6 --- 
Cu33γ-Al_I850 33 γ-Al2O3(67) 850 6 --- 
Cu15α-Al_I850 15 α-Al2O3 (85) 850 6 --- 
Cu15MgAl_I850 15 MgAl2O4 (85) 850 6 --- 
Cu21MgAl_I850 21 MgAl2O4 (79) 850 6 --- 
Mezcla másica y extrusión 
Cu80Al_E1100 80 Al2O3 (20) 1100 6 --- 
Cu60Al_E1100 60 Al2O3 (40) 1100 6 --- 
Cu80Sep_E950 80 Sepiolita (20) 950 6 --- 
Cu60Si_E950 60 SiO2 (40) 950 6 --- 
Cu80Si_E950 80 SiO2 (20) 950 6 --- 
Cu40Ti_E950 40 TiO2 (40) 950 6 --- 
Cu80Ti_E950 80 TiO2 (20) 950 6 --- 
Cu60Ti_E950 60 TiO2 (40) 950 6 --- 
Cu80Zr_E950 80 ZrO2 (20) 950 6 --- 
Cu60Zr_E950 60 ZrO2 (40) 950 6 --- 
Mezcla másica y compresión* 
Cu60MgAl_P950 60 MgAl2O4 (40) 950 6 10 
Cu60MgAl_P1100 60 MgAl2O4 (40) 1100 6 10 
Cu60MgAl_P1300 60 MgAl2O4 (40) 1300 6 10 
Cu60MgAl_P1100a 60 MgAl2O4 (40) 1100 6 0.5 
Cu60MgAl_P1100b 60 MgAl2O4 (40) 1100 12 0.5 
Cu60Zr_P950a 60 ZrO2 (40) 950 6 0.5 
Cu40Zr_P1100a 40 ZrO2 (40) 1100 6 0.5 
Cu60Zr_P1100a 60 ZrO2 (40) 1100 6 0.5 
Cu60Mg_P1100a 60 MgO (40) 1100 6 0.5 
Cu60Sep_P1100 60 Sepiolita (40) 1100 6 10 
Cu60Si_P950a 60 SiO2 (40) 950 6 0.5 
Cu60Si_P950b 60 SiO2 (40) 950 6 0.5 
Spray drying 
Cu60MgAl_SD 60 MgAl2O4 (40%) 1100 24 --- 
Cu40Zr_SD 40 ZrO2 (60%) 1100 24 --- 
C4T6_950 40 TiO2 (60) 950 4 --- 
C4T6_970 40 TiO2 (60) 970 4 --- 
C4MA6_1000 40 MgAl2O4 (60) 1000 4 --- 
C4MA6_1030 40 MgAl2O4 (60) 1030 4 --- 
C4S6_1000 40 SiO2 (60) 1000 4 --- 
C4S6_1030 40 SiO2 (60) 1030 4 --- 
C4MA4T2_970 40 MgAl2O4 (40) TiO2 (20) 970 4 --- 
C4MA4T2_1000 40 MgAl2O4 (40) TiO2 (20) 1000 4 --- 
C4MA2T4_970 40 MgAl2O4 (20) TiO2 (40) 970 4 --- 
C4MA2T4_1000 40 MgAl2O4 (20) TiO2 (40) 1000 4 --- 
C4MA4S2_1000 40 MgAl2O4 (40) SiO2 (20) 1000 4 --- 
C4MA4S2_1030 40 MgAl2O4 (40) SiO2 (20) 1030 4 --- 
C4T4S2_950 40 TiO2 (40) SiO2 (20) 950 4 --- 
C4T4S2_970 40 TiO2 (40) SiO2 (20) 970 4 --- 
C4T2S4_1000 40 TiO2 (20) SiO2 (40) 1000 4 --- 
C4T2S4_1030 40 TiO2 (20) SiO2 (40) 1030 4 --- 
*a = 0.5% grafito, b = 0.5% grafito + 12h de tiempo de calcinación. 
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2.2 Combustibles sólidos 
 
Se han usado diversos combustibles sólidos durante la realización de esta Tesis 
Doctoral. Principalmente, se han usado carbones de diferente rango: una antracita 
española del Bierzo, tres carbones bituminosos procedentes de Colombia, Sudáfrica y 
República Checa, junto a un lignito de Teruel. Según la caracterización ASTM, el 
carbón de República Checa es un carbón bituminoso bajo en volátiles (BV), el 
sudafricano es un carbón bituminoso medio en volátiles (MV) y el de Colombia es un 
carbón bituminoso alto en volátiles (AV). Además se investigó el uso de biomasa de 
pino en el proceso CLOU, procedente de Ansó (Huesca), cuya principal característica es 
su elevado contenido en volátiles (82%), muy superior al de los carbones. El análisis 
inmediato y elemental junto al poder calorífico inferior (PCI) de los diferentes 
combustibles puede verse en la Tabla 2.2. Hay que resaltar el alto contenido en ceniza 
del lignito (25.2 %) y de la antracita (31.6 %). El tamaño de partícula usado para los 
carbones fue de +0.2-0.3 mm y para la biomasa de +0.5-2 mm. 
 
Por otra parte, el carbón colombiano mostraba una alta tendencia a hincharse, 
obstruyendo la alimentación de carbón al reactor de reducción. Para evitar el 
hinchamiento se procedió a pre-tratar térmicamente el carbón. Para ello, el carbón se 
calentó a 180 ºC en atmósfera de aire durante 28 horas [74]. El análisis del carbón pre-
tratado se muestra también en la Tabla 2.2. Como principal característica cabe destacar 
que la pre-oxidación ha incrementado el contenido de oxígeno en el carbón del 7 al 
17.6%, pero se eliminaba la tendencia al hinchamiento y a la aglomeración. 
Tabla 2.2. Propiedades de los combustibles sólidos usados. 
 Antracita Bitum. BV 
Bitum. 
MV 
Bitum. 
AV  
Bitum. AV 
Pre-tratado 
Bitum. 
AV Char Lignito Biomasa 
Análisis Inmediato (%)        
Humedad 1.0 2.0 4.2 7.5 2.3 6.4 12.6 4.2 
Volátiles 7.5 17.1 25.5 34.0 33.0 3.0 28.6 81.0 
Carbono Fijo 59.9 68.8 55.9 49.9 55.9 80.2 33.6 14.4 
Ceniza 31.6 12.1 14.4 8.6 8.8 10.4 25.2 0.4 
Análisis Elemental (%)        
C 60.7 75.8 69.3 70.8 65.8 79.8 45.4 51.4 
H 2.1 3.7 3.9 3.9 3.3 0.7 2.5 6.5 
N 0.9 1.9 1.9 1.7 1.6 1.3 0.6 0.3 
S 1.3 0.4 0.9 0.5 0.6 0.6 5.2 0.0 
O(1) 2.4 4.1 5.4 7.0 17.6 0.8 8.5 37.2 
PCI (kJ/kg) 21900 28950 25500 25900 21900  16250 19200 
(1)Oxígeno por balance 
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Finalmente, durante las investigaciones realizadas en esta Tesis Doctoral también se 
empleó como combustible char procedente del carbón colombiano “El Cerrejón”. Para 
producirlo, se llevó a cabo la desvolatilización del carbón pre-tratado. Para ello, 
partículas de carbón se desvolatilizaron en un reactor de lecho fluidizado discontinuo, 
usando N2 como gas de fluidización. El reactor se calentó desde temperatura ambiente 
hasta 900 ºC, con una rampa de calentamiento de 20 ºC/min. Posteriormente se enfrió el 
reactor manteniendo el lecho fluidizado. El análisis elemental e inmediato del char 
producido se muestra en la Tabla 2.2. El tamaño de partícula del char estaba en el rango 
+0.2-0.3 mm y las partículas tenían una densidad de alrededor 1000 kg/m3. 
 
2.3 Técnicas de caracterización empleadas 
 
Se caracterizaron muestras de partículas, tanto frescas como usadas, de los 
transportadores de oxígeno estudiados durante la realización de esta Tesis Doctoral por 
medio de diferentes técnicas.  
 
Se determinó el área superficial de las partículas de transportadores de oxígeno por el 
método Brunauer-Emmett-Teller (BET) usando el equipo Micromeritics ASAP-2020, 
mientras que el volumen de poro se determinó por intrusión de Hg en un Quantachrome 
PoreMaster 33. Para la identificación de las fases cristalinas se usó un difractometro de 
polvo policristalino Bruker AXS con un monocromador de grafito. Para determinar la 
densidad específica de las partículas de los transportadores de oxígeno se usó un 
picnómetro de Helio AccuPyc II 1340 de Micromeritics. Además, se analizaron las 
partículas de transportador de oxígeno por microscopía electrónica de barrido SEM 
Hitachi S-3400 N de presión variable hasta 270 Pa con un analizador EDX Röntec 
XFlash de Si(Li). Se determinó la resistencia mecánica por medio del equipo Shimpo 
FGN-5X, que mide la fuerza ejercida sobre las partículas hasta su fractura. Para obtener 
el valor promedio de resistencia mecánica de los diferentes transportadores de oxígeno 
se realizaron 20 medidas de resistencia con cada uno. 
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2.4 Instalaciones Experimentales 
 
2.4.1 Termobalanza 
Se llevaron a cabo análisis de reactividad de los transportadores de oxígeno en 
sucesivos ciclos reducción-oxidación en un analizador termo-gravimétrico (TGA), 
modelo MQ2-M5 de CI electronics [75]. La Figura 2.2 muestra la instalación 
experimental utilizada.  
 
Termopar
Purga de 
nitrogeno
Aire
N2
Microbalanza
Salida de 
gas
Horno
Transportador de
oxígeno
 
 
Figura 2.2. Esquema y fotografía del analizador termogravimétrico usado para la medida de la 
reactividad. 
 
El reactor consiste en dos tubos concéntricos de cuarzo (de 24 mm y 10 mm d.i. 
respectivamente) emplazados en el interior de un horno que puede trabajar a 
temperaturas de hasta 1200 ºC. La cantidad de muestra deseada se coloca en una cestilla 
de malla de platino (14 mm de diámetro y 8 mm de altura) para reducir la resistencia a 
la transferencia de masa alrededor de la muestra. La cestilla con la muestra queda 
suspendida de uno de los brazos de la balanza y se introduce en la zona de reacción. La 
temperatura y el peso de la muestra son registrados en un ordenador. El caudal de gases 
reactivos (25 NL/h) se controla mediante una serie de controladores de flujo másico, 
que son introducidos por la parte superior del reactor. El flujo de gases se calienta a la 
temperatura deseada al fluir hacia abajo por el anillo exterior del reactor, antes de entrar 
en contacto con la muestra, localizada en la parte inferior del reactor. El gas sale del 
reactor a través de un tubo de cuarzo interno. Un flujo continuo de N2 (9 NL/h) fluye a 
través de la cabeza de la balanza para mantener la electrónica libre de gases reactivos. 
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Este flujo de gas no pasa por la zona de reacción, y se mezcla con el gas reactivo a la 
salida del sistema. 
 
Procedimiento 
En primer lugar, el reactor se calienta hasta la temperatura deseada (entre 900 y 1000ºC) 
en atmósfera de aire. Posteriormente se realiza el experimento sometiendo al 
transportador de oxígeno a condiciones alternas de reducción-oxidación.  
 
En los ciclos de reducción y de oxidación de la muestra se utiliza como gas reactivo 
mezclas N2/aire. Durante la descomposición del CuO en Cu2O es necesario que la 
concentración de oxígeno en el gas reactivo sea inferior a la concentración de equilibrio 
a cada temperatura. Por otro lado, durante la oxidación ocurre lo contrario y la 
concentración de oxígeno en el gas reactivo debe ser superior a la concentración de 
equilibrio a cada temperatura. 
 
Evaluación de datos 
De los experimentos de reactividad en TGA se obtienen datos de variación de masa en 
función del tiempo durante los ciclos de reducción y oxidación. Con estos datos se 
calcula la conversión del transportador de oxígeno de la siguiente forma: 
En la reducción:  OxRed
Ox Red
m m
X
m m
−
=
−
     (2.1) 
En la oxidación:  1 OxOx
Ox Red
m m
X
m m
−
= −
−
     (2.2) 
donde m es la masa de la muestra en cualquier momento, mOx es la masa de la muestra 
totalmente oxidada y mRed la masa de la muestra totalmente reducida. La velocidad de 
generación de oxígeno, 
2 ,O Red
r , se calcula con la siguiente expresión:  
2 ,
d
·
d
Red
O Red TO
X
r R
t
=          (2.3) 
siendo TOR  la capacidad de transporte de oxígeno de las partículas. 
 
Inicialmente, para establecer si la resistencia a la transferencia externa de masa y/o la 
resistencia a la difusión inter-partícula afectaban a la velocidad de reacción, se variaron 
la velocidad del flujo de gas, entre 10 y 40 NL/h, y la masa de muestra, entre 40 y 100 
mg. La Figura 2.3 y la Figura 2.4 muestran las curvas conversión vs. tiempo obtenidas 
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durante la reducción y la oxidación con diferentes masas de muestra o flujos de gas en 
la TGA para el transportador de oxígeno Cu60MgAl_P1100b. Se puede ver que con 
masas de muestra inferiores a 70 mg o flujos de gas mayores a 10 NL/h, las condiciones 
experimentales no afectaban a la evolución de la conversión obtenida. Tras este análisis 
se seleccionó el uso de 25 mg de muestra y un flujo de gas de 25 LN/h para evitar el 
efecto difusional en la determinación de las velocidades de reacción en la TGA. 
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Figura 2.3. Efecto del peso de muestra usado en la TGA en las curvas conversión vs. tiempo durante los 
periodos de reducción y oxidación con el transportador de oxígeno Cu60MgAl_P1100b. T = 1000 ºC. 
Reducción: 100 vol. % N2. Oxidación: aire. Caudal gas: 25 NL/h. 
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Figura 2.4. Efecto del flujo de gas alimentado a la TGA en las curvas conversión vs. tiempo tanto de 
reducción como en la oxidación usando como transportador de oxígeno Cu60MgAl_P1100b. T = 1000ºC. 
Reducción: 100 vol. % N2. Oxidación: aire. Masa: 50 mg. 
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2.4.2 Reactor de Lecho Fluidizado Discontinuo I (ciclos N2-aire) 
 
Para observar el comportamiento de los diferentes transportadores de oxígeno en 
condiciones similares a las existentes en el proceso CLOU, se llevaron a cabo multi-
ciclos de reducción-oxidación en un reactor de lecho fluidizado discontinuo. En estos 
experimentos también se evaluó el comportamiento que sufre el material frente a la 
aglomeración y a la atrición. 
 
En la Figura 2.5 se puede observar un esquema de la instalación experimental empleada. 
Esta consta de un sistema de alimentación de gas reactivo, un reactor de lecho 
fluidizado discontinuo, un sistema de recuperación del sólido elutriado y un sistema de 
análisis de gases. El reactor de lecho fluidizado discontinuo es un reactor de acero 
refractario de 54 mm de diametro interno y 500 mm de altura, con una zona de 
precalentamiento justo antes de la placa distribuidora. Todo el sistema (reactor de lecho 
fluidizado discontinuo y precalentador) se encuentra dentro de un horno eléctrico. El 
reactor tiene dos tomas de presión para la medida de la presión diferencial en el lecho. 
Los problemas de aglomeración, causantes de la pérdida de fluidización del lecho, se 
pueden detectar por una pérdida brusca de la presión diferencial del lecho durante la 
operación. Dos filtros calientes que operan alternativamente recogen el sólido elutriado 
del lecho durante los sucesivos ciclos de reducción-oxidación. Un analizador 
paramagnético de gases (SIEMENS OxyMat 5) mide la concentración de O2 en 
continuo a la salida del reactor.  
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Figura 2.5. Instalación experimental de lecho fluidizado discontinuo I. 
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Procedimiento  
Para la realización de múltiples ciclos de reducción-oxidación y observar el 
comportamiento de los transportadores frente a la liberación de oxígeno, se cargan entre 
200-400 g de transportador de oxígeno (en función de su densidad) para asegurar una 
altura del lecho superior a 50 mm en el interior del reactor de lecho fluidizado 
discontinuo. Los experimentos se llevan a cabo a temperaturas de 900, 950 y 1000 ºC. 
La velocidad superficial del gas reactivo a la entrada del reactor se fijó entre 0.15-0.2 
m/s, que representan 3.5-4 veces la velocidad de mínima fluidización del transportador 
de oxígeno. Durante las reducciones, la composición del gas es 100 % N2 o CO2 y 
durante la oxidación se utilizan diferentes concentraciones de O2, en un intervalo 
comprendido entre el 4 y el 21 % en N2. Los periodos de reducción se variaron entre 
300 y 1800 segundos, dependiendo del material y de las condiciones de operación. Los 
periodos de oxidación se prolongaron hasta obtener la oxidación completa del 
transportador de oxígeno. La velocidad de oxidación se encontraba limitada por el 
aporte de oxígeno al sistema, por lo que los periodos de oxidación fueron largos, y 
fluctuaron entre los 120 y los 1800 segundos dependiendo de la concentración de O2 
utilizada. 
 
Los sólidos elutriados, retenidos en los filtros, se recogen durante un número 
determinado de ciclos, se tamizan para obtener la fracción con dp < 40 µm y se pesan 
para obtener datos de atrición del material. La velocidad de atrición se ha calculado por 
medio de la siguiente ecuación: 
[ ]
*100*3600
% /
elut
TO
atrición
m
m
v h
t
=  (2.4) 
donde vatrición es la velocidad de atrición (%/h), melut la masa de transportador de oxígeno 
elutriado con dp < 40 µm, mTO la masa total de sólido en el lecho y t el tiempo de 
operación durante el que se recoge la muestra. 
 
Evaluación de datos 
La conversión en función del tiempo de los transportadores de oxígeno durante los 
periodos de reducción y oxidación se calculó con las siguientes ecuaciones: 
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Reducción:   ( )2,
20
d
out
t
out
Red O
Ot
FX y t
N
= ∫     (2.5) 
Oxidación:   ( )2, 2,
20
1 d
in out
t
Ox in O out O
Ot
X F y F y t
N
= ⋅ − ⋅∫    (2.6) 
donde X es la conversión del transportador de oxígeno, Fout es el flujo molar del gas a la 
salida del reactor, 
2,inO
y es la fracción molar de O2 a la entrada del reactor, 2,outOy es la 
fracción molar de O2 a la salida del reactor, 2ON  son los moles de oxígeno que puede 
liberar el transportador de oxígeno desde el estado completamente oxidado, y t es el 
tiempo. 
 
2.4.3 Reactor de Lecho Fluidizado Discontinuo II (ciclos CH4-aire) 
 
Durante el desarrollo de esta Tesis Doctoral, también se llevó a cabo una caracterización 
de diferentes materiales para el proceso CLOU en la Universidad Tecnológica de 
Chalmers (Gotemburgo, Suecia). En concreto se analizó la reactividad de diferentes 
transportadores de oxígeno en un reactor de lecho fluidizado discontinuo. El reactor está 
fabricado en cuarzo y tiene una altura de 870 mm y 22 mm de diámetro interno. La 
Figura 2.6 muestra el esquema del dispositivo experimental. Contiene una placa 
distribuidora a una altura de 370 mm respecto a la parte inferior del reactor y una zona 
de precalentamiento del gas entre la entrada y la placa distribuidora. La temperatura se 
mide con 2 termopares, uno situado 5 mm por debajo de la placa distribuidora y otro 25 
mm por encima y dentro el lecho. El reactor tiene dos tomas de presión para la medida 
de la presión diferencial en el lecho. La pérdida de presión se mide con transductores de 
presión (Honeywell) en una frecuencia de 20 Hz. 
 55 
Análisis
de gas
O2N2
Horno
Termopares
H2O (l)
∆P
Chimenea
Placa
distribuidora
CH4
 
Figura 2.6. Instalación experimental de lecho fluidizado discontinuo II. 
 
Los problemas de aglomeración, causantes de la pérdida de fluidización del lecho, se 
pueden detectar por una pérdida brusca de la presión diferencial del lecho durante la 
operación. El flujo de gas a la salida del reactor pasa a través de un condensador para 
eliminar el agua producida durante la oxidación del combustible. La composición del 
gas seco se mide con un analizador Rosemount NGA-2000 que mide la concentración 
de oxígeno a través de un canal paramagnético, el H2 a través de un canal de 
conductividad témica y el CO2, CO y CH4 por canales infrarrojos con corrección para 
otros gases medidos.  
 
Procedimiento  
Se introducen 15 g de transportador de oxígeno sobre la placa distribuidora y se calienta 
el reactor a 900 ºC pasando una mezcla del 11% de O2 en N2 para mantener 
completamente oxidado el transportador de oxígeno antes de empezar los experimentos. 
Se realizaron ciclos redox donde la muestra de transportador de oxígeno se reduce con 
un gas inerte (N2) o con un combustible gaseoso (CH4), seguido de su oxidación con 
una mezcla del 11% de O2 en N2. Se usaron caudales de gas de 27, 36 y 54 NL/min 
durante la reducción con CH4, descomposición en N2 y oxidación, respectivamente. En 
primer lugar se llevaron a cabo 3 ciclos de reducción con N2 a 900, 925 y 950 ºC 
durante 360 s con el objetivo de estudiar la generación de oxígeno. A continuación, se 
realizaron ciclos redox, en los que la reducción se realizó con un 100% de CH4 durante 
20 s a las mismas tres temperaturas. En este caso, se usa N2 durante un periodo de purga 
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del reactor de 60 s entre la reducción con metano y la oxidación. Para la evaluación de 
cada transportador de oxígeno se realizaron 18 ciclos redox.  
 
Evaluación de datos 
La reactividad de un transportador de oxígeno se cuantifica en términos de rendimientos 
del gas o eficacia de conversión, 
2CO
γ , y se define como la fracción de carbono en el 
combustible que se oxida a CO2 dividido por el carbono presente en los gases de salida 
del reactor, en este caso CO2, CO y CH4. 
2
2
2 4
CO
CO
CO CH CO
y
y y y
=
+ +
γ
        
(2.7) 
donde yi es la fracción molar de cada gas a la salida del reactor. Para facilitar la 
comparación entre los diferentes transportadores de oxígeno variando la temperatura, se 
usa el parámetro, 
2 ,CO ave
γ , que se define como la conversión de gas promedio para todo 
el periodo de reducción. La conversión másica del transportador de oxígeno, ω, se 
define como: 
Ox
m
m
ω =
          
(2.8) 
donde m es la masa del transportador de oxígeno durante el experimento. La Ecuación 
(2.9) se emplea para calcular ω en función del tiempo durante el periodo de reducción 
usando los valores medidos de concentración de varias especies gaseosas: 
( )2 2 201 4 3 2 d
t
out O
i CO CO O Ht
Ox
F M y y y y t
m
ω = − + + −∫
     
(2.9) 
donde ωi es la conversión del sólido instantánea para cada tiempo t, outF  es el flujo 
molar de gas seco a la salida del reactor medido por el analizador, MO es la masa molar 
del oxígeno y t0 el tiempo inicial de la medición. 
 
2.4.4 Reactor de Lecho Fluidizado Discontinuo III (ciclos carbón-aire) 
 
Para evaluar la capacidad de los transportadores de oxígeno para convertir combustibles 
sólidos se realizaron experimentos en una instalación de lecho fluidizado discontinuo 
con un sistema de alimentación de gases y otro para alimentar el combustible sólido, así 
como un sistema para el análisis de los gases a la salida. La Figura 2.7 muestra un 
esquema de la instalación del laboratorio. El reactor tiene 54 mm de diámetro interno y 
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una altura de 700 mm. Está calentado por un horno eléctrico y tiene una zona para 
precalentar el gas entrante debajo de la placa distribuidora.  
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Figura 2.7. Instalación experimental de lecho fluidizado discontinuo III. 
 
La temperatura en el interior del lecho se mide por medio de un termopar situado dentro 
del lecho de transportador de oxígeno. De esta forma, se puede controlar la temperatura 
de reacción. El reactor tiene dos tomas de presión para la medida de la presión 
diferencial en el lecho. Los problemas de aglomeración, causantes de la pérdida de 
fluidización del lecho, se pueden detectar por una pérdida brusca de la presión 
diferencial del lecho durante la operación. Las tomas de presión también son útiles para 
detectar el posible bloqueo de las tuberías corriente abajo del reactor debido a tapones 
por partículas elutriadas del lecho o condensación de alquitranes en puntos fríos. 
 
Procedimiento 
El reactor se carga con alrededor de 240g de transportador de oxígeno sobre la placa 
distribuidora, asegurando una altura del lecho de al menos 50 mm en condiciones 
estáticas para que el termopar quedara dentro del lecho. En algunos experimentos, se 
diluyó el transportador de oxígeno con partículas de alúmina pura (+0.2-0.4 mm) para 
mantener la masa total de sólidos en el lecho, pero disminuyendo la cantidad de 
transportador de oxígeno en el reactor. 
 
El sistema de alimentación de gases tenía conectados diferentes controladores de flujo 
másico, con lo que es posible alimentar alternativamente aire o nitrógeno. El flujo total 
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de gas era de 200 NL/h, que se corresponde con una velocidad del gas de 0.1 m/s a 
900ºC. Se miden de forma continua la composición de los gases que salen del reactor, 
después de condensar el vapor de agua, usando diferentes analizadores de gases. Las 
concentraciones en base seca de CO, CO2 y CH4 se determinaron usando un analizador 
de infrarrojos no dispersivo (NDIR, en sus siglas en ingles). La concentración de H2 se 
determinó por medio de un analizador de conductividad térmica del gas. Por otro lado, 
la concentración de O2 se determinaba con un analizador paramagnético. 
 
El sistema de alimentación de sólidos consistía en un tubo de 5 mm introducido por la 
parte superior del reactor que acaba a 20 mm de la placa distribuidora y entre 50-60 mm 
por debajo del nivel máximo del lecho fluidizado discontinuo. De este modo las 
partículas de combustible se alimentaban directamente en el interior del lecho 
fluidizado. La parte superior del tubo tiene un sistema de válvulas con un depósito 
donde el combustible se cargaba por la válvula v1 antes de empezar el experimento; ver 
Figura 2.7. Una vez introducido el sólido, el depósito se presuriza con 1 bar de 
sobrepresión con N2 a través de la válvula v2. Una vez presurizado, se cerraba la 
válvula v2 y se abría y cerraba rápidamente v3. Al abrir la válvula v3 se despresuriza el 
depósito y se alimenta el combustible al lecho del reactor. De esta forma, se asegura que 
las partículas de combustible entren en el lecho evitando a la vez que salga gas del 
reactor a través del depósito de combustible. 
 
Durante la experimentación se expusieron las partículas de transportador de oxígeno 
secuencialmente a condiciones de reducción y oxidación. En los periodos de reducción 
se alimentaba al reactor cargas de carbón o char mientras el lecho se fluidizada con N2. 
Se mantenía el lecho fluidizado con N2 hasta que se quemaba por completo la carga de 
carbón o hasta que se agotaba el O2 del transportador, lo que generalmente ocurría en 
menos de 120 segundos. Después de cada periodo de reducción, se oxidaban por 
completo las partículas de transportador con aire para comenzar un nuevo ciclo. 
 
Evaluación de resultados 
La velocidad instantánea de generación de oxígeno por masa de transportador, 
2 ,
( )O Redr t , 
se calcula con un balance a los átomos de oxígeno en el reactor: 
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( )22 2 2 2, ,( ) 0.5 0.5OO Red O CO CO H O O coal
Ox
M
r t F F F F F
m
 = + + + −      (2.10) 
El mayor valor para 
2 ,O Red
r  se obtuvo cuando el carbón era introducido en el lecho y 
disminuía con la conversión de char, al existir menor demanda de oxígeno por parte del 
combustible. En el análisis de la presente Tesis Doctoral el valor inicial 
2 ,
( 0)O Redr t = es 
el que se utiliza. El flujo molar de cada componente que sale del reactor, Fi, se calcula 
como: 
i out iF F y= ⋅           (2.11) 
siendo Fout el flujo total de gas en base seca a la salida del reactor calculado usando el 
flujo de N2 en el reactor, 2NF . 
2
(1 )
N
out
i
i
F
F
y
=
−∑
         (2.12) 
donde yi es la fracción molar de cada componente del gas producto analizado. Los 
posibles gases i son O2, CO2, CO, H2, H2O y CH4. Sin embargo, metano e hidrógeno no 
se detectaron en ninguno de los experimentos realizados. Como la concentración de 
agua no era medida, para considerar el oxígeno que sale en forma de H2O por la 
oxidación del hidrógeno del combustible, se supone que la evolución del hidrógeno era 
uniforme en los periodos de desvolatilización y combustión del char, considerando el 
contenido de hidrógeno en el carbón y en el char producido.  
 
Antes del periodo de reducción, las partículas de transportador de oxígeno estaban 
completamente oxidadas. Por lo tanto, la conversión inicial del transportador era XOx= 1. 
Como las partículas de transportador de oxígeno reaccionan durante el periodo de 
reducción, el grado de oxidación disminuye. Por lo tanto, la conversión del 
transportador de oxígeno se calcula con la integración de 
2 ,O Red
r  en función del tiempo: 
2
0
2 2
,
( ) 1 ( )dtTOOx O Redt
O O
mX t r t t
M N
= − ∫        (2.13) 
siendo 
2O
N  la cantidad molar de oxígeno en el transportador de oxígeno activo para el 
proceso CLOU, es decir el oxígeno disponible por la reducción de CuO a Cu2O 
expresado como moles de O2: 
2
2
Ox TO
O
O
m RN
M
=         (2.14) 
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En consecuencia, la conversión final de las partículas, Xf, se calcula integrando la 
Ecuación (2.13) para todo el tiempo en condiciones reductoras.  
 
De la misma forma, se realiza el balance de oxígeno para calcular la velocidad de 
oxidación con aire –Ecuación (2.15)- y la evolución con el tiempo de la conversión del 
transportador de oxígeno, XOx –Ecuación (2.16)–. En algunos casos, el char no se 
convertía completamente durante el periodo de reducción debido a que las partículas de 
transportador se quedaban sin oxígeno disponible. Por lo tanto, podía aparecer CO2 y 
CO durante el periodo de oxidación por la combustión del char remanente en el reactor, 
siendo el oxígeno consumido por el char tenido en cuenta en la Ecuación (2.15). 
( ) ( )22 2 2, ( ) 0.21 0.5OO Ox air O CO CO
Ox
M
r t F F F F
m
 
− = − − +      (2.15) 
( )2
0
2 2
,
( ) ( ) dtTOOx f O Oxt
O O
mX t X r t t
M N
= + −∫       (2.16) 
Cuando se utilizaba char como combustible, la velocidad de conversión de char por 
masa de char reaccionando en el reactor, se calcula como la velocidad de la combustión 
de carbono para dar CO2 o CO: 
( )
( )
2
2
0
,
( )
·
d
CO CO
char t
char C fix
CO CO
t
C
F F
r t
m f
F F t
M
+
− =
− +∫
     (2.17) 
siendo mchar la masa de char en la carga de combustible y fc,fix el contenido de carbono 
en el char. 
 
Finalmente, se define el rendimiento a CO2 como la fracción de carbono que aparece 
como CO2 en los gases a la salida del reactor, que se calcula como: 
2
2
2
CO
CO
CO CO
F
F F
γ =
+
         (2.18) 
 
2.4.5 Unidad CLOU en continuo  para combustibles sólidos (1.5 kWt) 
 
Para evaluar el proceso CLOU de forma similar a un proceso industrial es necesario la 
utilización de una planta piloto que pueda operar de forma continua respecto a la 
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alimentación de combustible y la circulación del transportador de oxígeno entre los 
reactores de reducción y oxidación. Las Figuras 2.8 y 2.9 muestran un esquema y varias 
fotografías de la instalación ICB-CSIC-s1 para la combustión de combustibles sólidos 
por el proceso CLC existente en el Instituto de Carboquímica.  
N
2
N
2
Air
Aire
Sec.
Análisis de gases 
O
2
, CO, CO
2
, SO
2
7
8
Análisis de gases
CH
4
, CO
2
, CO, H
2
, SO
2
2
4
5
6
11
3
Análisis de alquitranes Análisis de alquitranes
GC – MS 
Chimenea
1
9
11
REACTOR
OXIDACIÓN
REACTOR
REDUCCIÓN
CO
2
12
1.- Reactor de reducción
2.- Loop seal
3.- Reactor de oxidación
4.- Riser
5.- Ciclón
6.- Válvula de diversificación
de sólidos
7.- Depósito de sólidos
8.- Válvula de control de 
sólidos
9.- Combustible
10.- Tornillos sinfin
11.- Hornos
12.- Recogida de alquitranes
13.- Filtros
14.- Depósito de carga
10
13
13
13
Chimenea
14
 
Figura 2.8. Esquema de la planta piloto CLOU de 1.5 kWt para la combustión de combustibles sólidos. 
 
 
 
Figura 2.9. Unidad CLOU de 1.5 kWt en continuo para combustibles sólidos. 
 
Esta instalación está básicamente compuesta por dos reactores de lecho fluidizado 
interconectados –el reactor de reducción (1) y el de oxidación (3)- unidos por un reactor 
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de cierre (2) por la parte inferior y un riser (4) para transportar los sólidos del reactor de 
oxidación al de reducción. Un ciclón (5) recupera los sólidos arrastrados del reactor de 
oxidación y una válvula de sólidos (8) controla el flujo de circulación de los sólidos en 
el sistema. Los reactores operan con una ligera sobrepresión respecto a la presión 
atmosférica, teniendo en cuenta las pérdidas de presión en los lechos y en las tuberías 
hacia la chimenea.  
 
El combustible se alimenta por medio de un tornillo sinfín (9) directamente sobre la 
placa distribuidora del reactor de reducción para maximizar el tiempo de contacto del 
combustible y de los volátiles con el transportador de oxígeno. El tornillo sinfín consta 
de 2 secciones: la primera tiene la velocidad regulable para controlar el flujo de 
alimentación del combustible; la segunda, refrigerada por agua, gira a alta velocidad 
para minimizar la pirolisis del combustible en el propio tornillo antes de ser alimentado 
al sistema. Un pequeño flujo de N2 (24 NL/h) se introduce al principio del tornillo sinfín 
para prevenir el flujo a contracorriente de volátiles. 
 
El reactor de reducción consiste en un reactor de lecho fluidizado burbujeante con 50 
mm de diámetro interno y 200 mm de altura del lecho. Como gas de fluidización se usa 
N2 o CO2 El flujo de gas era de 250 NL/h, correspondiente a una velocidad del gas de 
0.15 m/s a 900 ºC. El transportador de oxígeno se descompone en el reactor de 
reducción, liberando oxígeno gaseoso en el lecho. El oxígeno liberado quema los 
volátiles y el char procedentes de la pirolisis del combustible en el reactor de reducción; 
ver Figura 1.18. Las partículas de transportador de oxígeno reducidas se transfieren al 
reactor de oxidación a través de un reactor de cierre (loop seal) de lecho fluidizado con 
forma de U, que tiene un diámetro interno de 30 mm. El reactor de cierre se fluidiza con 
un flujo de N2 de 60 NL/h. Se realizaron experimentos preliminares para observar la 
distribución del gas alimentado al reactor de cierre con los que se determinó que en las 
condiciones típicas de operación, el gas se distribuía aproximadamente al 50% en cada 
reactor (oxidación y reducción). 
 
La oxidación del transportador tiene lugar en el reactor de oxidación. Junto al 
transportador de oxígeno puede transferirse char sin quemar. Este char se quema en el 
reactor de oxidación produciendo una disminución de la eficacia de captura de CO2 del 
sistema. El reactor de oxidación es un reactor de lecho fluidizado burbujeante con un 
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diámetro interno de 80 mm y una altura de lecho de 100 mm, seguido por un riser de 30 
mm de diámetro interno. El flujo de aire en el reactor de oxidación era de 1740 NL/h 
que corresponde a una velocidad del gas de 0.4 cm/s. Además, para ayudar en el arrastre 
de las partículas a través del riser se introduce un flujo de aire secundario de 240 NL/h 
en la parte superior del lecho burbujeante, hasta alcanzar una velocidad del gas en el 
riser de 3 m/s. Los gases de salida del reactor de oxidación pasan a través de un ciclón 
de alta eficiencia y por un filtro (13) antes de alcanzar la chimenea. El transportador de 
oxígeno regenerado y recuperado por el ciclón se envía a un depósito de sólidos (7) 
encima del reactor de reducción, listo para comenzar un nuevo ciclo. Este sólido vuelve 
al reactor de reducción por gravedad a través de la válvula de control de sólidos (8), que 
controla el caudal de sólidos que entran en el reactor de reducción. Justo debajo del 
ciclón hay una válvula de diversificación (6) que permite la medición del caudal de 
sólidos en cualquier momento. Por lo tanto, el diseño del sistema permite el control y la 
medida de la circulación de sólidos entre ambos reactores. Las partículas de cenizas 
provenientes de la combustión del char no se recogen en el ciclón y son retenidas 
posteriormente en el filtro. De esta forma, las partículas de cenizas en esta planta no se 
acumulan en el sistema.  
 
Debido a la pérdida de calor, el sistema no es auto-térmico, y para controlar 
individualmente la temperatura de los diferentes reactores se usaron varios hornos 
eléctricos situados en los reactores de oxidación y reducción, y en el freeboard por 
encima del lecho del reactor de reducción. Durante la operación del sistema, se 
monitorizaron las temperaturas de los reactores de oxidación, reducción, freeboard y del 
riser. Además se medía la variación de presión en importantes localizaciones del 
sistema, como en los reactores de oxidación, reducción y cierre.  
 
Finalmente, cabe destacar que la mezcla de gases entre el reactor de reducción y el de 
oxidación se impide por medio de la existencia del reactor de cierre (2) o loop seal y del 
depósito de sólidos (7). Por lo tanto, la presencia de oxígeno en los gases de salida del 
reactor de reducción es únicamente el resultado de la generación de oxígeno por parte 
del transportador de oxígeno. 
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Procedimiento 
La carga de los sólidos se realizaba a través del depósito de carga (14), por lo que 
primero se llenaba el reactor de reducción (1). A medida que se añadía más sólido se 
iban llenando el resto de reactores. El inventario óptimo de transportador de oxígeno en 
el sistema era entre 2 y 3 kg, de los cuales 0.7 a 0.8 kg de transportador se encontraban 
en el reactor de reducción. La cantidad de sólidos en el reactor de reducción se calculó a 
partir de la pérdida de carga medida en el reactor para cada experimento.  
 
La temperatura en el reactor de reducción se varió entre 860 y 960ºC, manteniéndose la 
temperatura del freeboard constante en 900 ºC. Igualmente, la temperatura del reactor 
de oxidación se varió entre 900 y 950ºC. El flujo de combustible alimentado al sistema 
dependió del combustible usado y se varió entre 0.08 y 0.26 kg/h. 
 
Se analizaban de manera continua CO2, CO, H2, CH4, SO2 y O2 provenientes del reactor 
de reducción, mientras que de los gases del reactor de oxidación se analizaron CO2, CO, 
SO2 y O2. Las concentraciones en base seca de CO, CO2 y CH4 se determinaron usando 
un analizador de infrarrojos no dispersivo (NDIR, en sus siglas en ingles) Maihak 
S710/UNOR, el H2 por medio de un analizador de conductividad térmica del gas 
Maihak S710/THERMOR y el SO2 por un analizador de infrarrojos Siemens Ultramat. 
Por otro lado, la concentración de O2 se determina con un analizador paramagnético 
Maihak S710/OXOR-P. Los posibles alquitranes presentes en el gas de salida del 
reactor de reducción se determinaron siguiendo un protocolo de medida de alquitranes 
[76]. Siguiendo este protocolo se condensaba el agua en dos frascos lavadores 
refrigerados a 0 ºC y posteriormente se recogían los alquitranes por absorción en 
isopropanol en 6 frascos lavadores refrigerados a -18 ºC. En este sistema se recuperaba 
la mayoría del H2O (0 ºC) y los componentes aromáticos de los alquitranes (-18 ºC). 
Los alquitranes recogidos en isopropanol se analizaron por cromatografía en un equipo 
Agilent 7890A y por espectrometría de masas en un Agilent 5975C. Por otro lado, 
también se tomaron muestras puntuales del gas a la salida del reactor de reducción que 
se analizaron por cromatografía de gases (cromatógrafos HP5890 Series II) para 
detectar la posible presencia de hidrocarburos ligeros (C2, C3 y C4). 
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Evaluación de los resultados 
En función del combustible alimentado a la planta y del flujo de transportador de 
oxígeno entre el reactor de oxidación y el de reducción se puede calcular la relación 
transportador de oxígeno/combustible, φ . Esta relación se define como el cociente entre 
el oxígeno transportado por el transportador de oxígeno y el oxígeno demandado por el 
combustible para su completa combustión. Un valor de φ  = 1 corresponde al flujo 
estequiométrico de CuO necesario para convertir totalmente el combustible a CO2 y 
H2O, siendo el CuO reducido a Cu2O. Por lo tanto, φ  se calcula con la siguiente 
ecuación: 
TO TO
SF SF
R m
m
φ =
Ω
ɺ
ɺ
 (2.19) 
donde TOmɺ  es el flujo de circulación de los sólidos y SFmɺ  es el flujo másico de 
combustible alimentado al reactor de reducción. ΩSF es la masa de oxígeno 
estequiométrica necesaria para convertir 1 kg de combustible a CO2 y H2O. Este valor 
se calcula con los datos del análisis elemental e inmediato de cada combustible usando 
la siguiente ecuación: 
2
2
C S OH
SF O
C H S O
0.25 ·f f ff M
M M M M
 
Ω = + + −  
 
 (2.20) 
donde fi es la fracción másica del elemento i en el combustible. El flujo de aire en el 
reactor de oxidación se mantuvo constante durante los experimentos y siempre excedía 
el oxígeno estequiométrico demandado por el combustible. La relación de exceso de 
aire, λ , se define en la Ecuación (2.21), y siempre se mantuvo por encima de 1 (con 
valores comprendidos entre 2 y 4). 
2aire O
SF
0.21Flujo de Oxigeno
Demanda de Oxigeno SF
F M
m
λ = =
Ω ɺ
 (2.21) 
Para analizar la fiabilidad de los resultados, se realizan balances de materia al oxígeno, 
al carbono y al azufre usando las medidas de concentración de los diferentes 
compuestos en las corrientes de salida de los reactores de reducción y oxidación. El 
flujo de gas a la salida en base seca del reactor de reducción, FoutRR, se calcula como: 
2 2 4 2 2
inRR
outRR
CO ,outRR CO,outRR H ,outRR CH ,outRR O ,outRR SO ,outRR1 ( )
FF
y y y y y y
=
− + + + + +
 (2.22) 
donde FinRR es el flujo de gas entrante al reactor de reducción, es decir, incluye el N2 
introducido para fluidizar, N2 del reactor de cierre y el N2 introducido por el tornillo 
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sinfín; yi,outRR es la concentración del gas i en la corriente gaseosa a la salida del reactor 
de reducción en base seca. 
El flujo de salida del reactor de oxidación, FoutRO, se calcula por medio de un balance al 
N2: 
( )22 2 2
N ,inRO
outRO
O ,outRO CO ,outRO SO ,outRO1
F
F
y y y
=
− + +
 (2.23) 
Así, los flujos de salida de cada gas i desde los reactores de reducción y oxidación se 
pueden calcular fácilmente usando su concentración: 
i,out i,out out=F y F  (2.24) 
Hay que señalar que se usa N2 como agente de fluidización en el reactor de reducción 
durante los experimentos, y por lo tanto el CO2 se produce únicamente en la combustión 
del combustible. 
Con los flujos de gas, los balances de materia para el carbono, oxígeno y azufre se 
pueden calcular como: 
2 4 2
C
SF CO ,outRR CO,outRR CH ,outRR CO ,outRO ,· ( ) C elut
C
f
m F F F F F
M
ɺ = + + + +  (2.25) 
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H O O
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H O O
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f fF F F F m
M M
F F F
ɺ
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= − +
 (2.26) 
 
2 2, ,
· ( )S SF S SO outRR SO outRO ashf m M F F Sɺ = + +  (2.27) 
donde FC,elut es el flujo de carbono elutriado desde el reactor de reducción como char 
inquemado. La concentración de agua no se medía. Sin embargo, para considerar el 
oxígeno que sale en forma de H2O por la oxidación del hidrógeno del combustible, se 
supone que el agua procede tanto de la humedad como del hidrógeno contenido en el 
combustible: 
2
2 2 4
2
H O
H O,outRR SF , ,
H H O
0.5 2H H outRR CH outRR
ffF m F F
M M
 
= + − −  
 
ɺ
 (2.28) 
La evaluación del rendimiento del proceso CLOU con combustibles sólidos se realiza 
por medio del estudio del efecto de las variables de operación en la eficacia de captura 
de CO2, la conversión del char y la eficacia de la combustión en el reactor de reducción. 
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La eficacia de captura de CO2, CCη , se define como la fracción de carbono del 
combustible presente en los gases de salida del reactor de reducción. Este es el 
verdadero CO2 capturado en el sistema CLOU. El carbono no capturado saldrá como 
CO2 junto al nitrógeno y el oxígeno sobrante a la salida del reactor de oxidación: 
2CO ,outRO
CCη 1
·
C
SF
C
F
f
m
M
= −
ɺ
 (2.29) 
La eficacia de captura de CO2 depende de la conversión del char en el reactor de 
reducción, Xchar. Este valor se calcula teniendo en cuenta que el carbono en los gases a 
la salida del reactor de reducción proviene del carbono contenido en los volátiles y en el 
char convertido. Así, el carbono en el char reactante procede del carbono alimentado en 
el sistema menos el flujo de carbono en los volátiles, FC,vol, y las partículas de char 
elutriado, FC,elut.  
2 4CO ,outRR CO,outRR CH ,outRR C,vol
char
C,vol ,
+ + 
C
SF C elut
C
F F F F
X f
m F F
M
−
=
− −ɺ
 (2.30) 
El flujo molar de carbono contenido en los volátiles se calcula como: 
( )C , SF
C,vol
C
C fixf f mF
M
−
=
ɺ
 (2.31) 
fC,fix es el carbono fijo calculado en el análisis del combustible; ver Tabla 2.2. La 
Ecuación (2.31) considera que la cantidad de volátiles generados en el reactor de 
reducción es la misma que muestra el análisis inmediato del combustible. 
 
La conversión de char en el reactor de reducción está relacionada con la temperatura y 
el tiempo medio de residencia de los sólidos en el reactor de reducción, τRR, calculado 
con la siguiente ecuación: 
TO
RR
TO
τ
m
m
=
ɺ
          (2.32) 
mTO,RR es la masa de sólidos en el reactor de reducción y TOmɺ  el flujo de circulación de 
los sólidos entre los reactores de reducción y oxidación. 
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La velocidad de conversión del char en el reactor de reducción, (-rchar), se calcula con 
los valores de conversión del char en el reactor de reducción y el tiempo medio de 
residencia de las partículas de char en dicho reactor, τchar. La velocidad de conversión 
del char se calcula como: 
( ) Xr− = char
char
char
τ
         (2.33) 
τchar está relacionado con el tiempo medio de residencia de los sólidos en el reactor de 
reducción usando la siguiente expresión: 
·(1 )X= −
char RR char
τ τ          (2.34) 
Finalmente, la eficacia de combustión en el reactor de reducción, ηcomb,RR, evalúa el 
grado de combustión respecto de la fracción de combustible convertido en el reactor de 
reducción. La eficacia de combustión en el reactor de reducción se calcula a través del 
cociente entre el oxígeno necesario para quemar los gases inquemados a la salida del 
reactor de reducción (CH4, CO, H2) y el oxígeno necesario para la completa combustión 
del combustible convertido en el reactor de reducción. Así, la eficacia de combustión en 
el reactor de reducción se calcula como: 
( )
4 2
2
2
CH ,outRR CO,outRR H ,outRR
comb,RR
SF SF
CO ,outRO ,
2F + 0.5 F + F
η = 1 2 m F C elut
O
F
M
−
Ω
− −
ɺ
     (2.35) 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
3 Resultados y discusión 
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3.1 Desarrollo de transportadores de oxígeno 
 
El objetivo de esta sección es desarrollar un transportador de oxígeno para el proceso 
CLOU basado en el óxido de cobre (CuO) que sea altamente reactivo y a la vez 
resistente a la atrición y a la aglomeración. Para ello se prepararon en primera instancia 
transportadores de oxígeno por tres métodos diferentes: impregnación húmeda 
incipiente, mezcla másica y extrusión y mezcla másica y compresión, ver Tabla 3.1. 
Estos transportadores se caracterizaron en TGA ya que permite analizar la reactividad 
de los transportadores de oxígeno en condiciones bien definidas y controladas, y en 
ausencia de complejos factores de fluidización, derivados de los procesos de 
transferencia de materia en la interfase burbuja-emulsión en un lecho fluidizado. 
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Figura 3.1. Termograma obtenido al realizar múltiples ciclos redox al transportador de oxígeno 
Cu60Zr_P1100a. Temperatura 1000 ºC 
 
Para la caracterización de los transportadores de oxígeno, se realizaron 5 ciclos de 
reducción-oxidación para cada material analizado. En la Figura 3.1 se muestra un 
termograma típico de múltiples ciclos redox alternando atmósferas de N2 y aire para el 
transportador Cu60Zr_P1100a a 1000 ºC. En ausencia de oxígeno, es decir, en 
atmósfera de N2, el transportador se descompone y libera O2, observándose una 
disminución de la masa de muestra. Por el contrario, al poner en contacto el 
transportador de oxígeno con el oxígeno del aire, éste se oxida, encontrando un aumento 
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de la masa de la muestra. Generalmente, tras el primer o segundo ciclo, el transportador 
de oxígeno se estabiliza alcanzándose velocidades de reacción constantes en los ciclos 
sucesivos. Para realizar las correspondientes comparaciones de reactividad se utilizó el 
3er ciclo. A partir de los datos aportados por los termogramas de cada transportador de 
oxígeno, se calculan la conversión de reducción y oxidación de cada material, según las 
Ecuaciones (2.1) y (2.2). Con las curvas conversión tiempo se analizó el 
comportamiento de los transportadores de oxígeno preparados por diferentes métodos. 
 
Tabla 3.1. Propiedades físicas de los transportadores de oxígeno preparados por impregnación o mezcla 
másica. 
Transportador de oxígeno Densidad de partícula (kg/m3) 
Resistencia 
mecánica (N) RTO (%) 
(rO2)x103 
2
·
kgO
s kgOC
     
 
 
Impregnación húmeda incipiente 
Cu15γ-Al_I850 1600 2.5±0.5 1.5 0.64 
Cu33γ-Al_I850 1900 3.0±0.4 3.3 1.03 
Cu15α-Al_I850 2200 4.6±0.5 1.5 0.52 
Cu15MgAl_I850 1900 2.1±0.3 1.5 1.32 
Cu21MgAl_I850 2000 0.8±0.2 2.1 1.25 
Mezcla másica y extrusión 
Cu60Al_E1100 3000 <0.5 6 1.67 
Cu80Al_E1100 3900 2.6±0.5 8 0.99 
Cu80Sep_E950 2300 0.8±0.3 8 1.76 
Cu60Si_E950 2000 1.1±0.2 6 1.43 
Cu80Si_E950 2900 0.9±0.2 8 1.75 
Cu40Ti_E950 3400 2.3±0.4 4 1.19 
Cu60Ti_E950 4000 2.2±0.2 6 --- 
Cu80Ti_E950 5200 2.2±0.4 8 0.64 
Cu60Zr_E950 3000 <0.5 6 1.10 
Cu80Zr_E950 3800 0.7±0.2 8 1.64 
Mezcla másica y compresión 
Cu60MgAl_P950 3900 <0.5 6 --- 
Cu60MgAl_P1100 3800 1.2±0.3 6 1.47 
Cu60MgAl_P1300 --- Melt 6 --- 
Cu60MgAl_P1100a 3700 1.7±0.3 6 1.50 
Cu60MgAl_P1100b 3700 2.2±0.3 6 1.57 
Cu60Zr_P950a 5400 <0.5 6 --- 
Cu40Zr_P1100a 4900 4.0±0.4 4 1.01 
Cu60Zr_P1100a 5400 3.0±0.5 6 1.40 
Cu60Mg_P1100a 4100 2.2±0.4 6 0.89 
Cu60Sep_P1100 3900 2.2±0.5 6 1.45 
Cu60Si_P950a 2000 <0.5 6 --- 
Cu60Si_P950b --- Funde 6 --- 
 
Además, se determinó la resistencia mecánica de los diferentes materiales preparados. 
De todos los transportadores de oxígeno preparados, se seleccionaron aquellos que 
tenían una elevada reactividad y resistencia mecánica para su uso en un reactor de lecho 
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fluidizado discontinuo, donde se analizó su resistencia a la aglomeración y su velocidad 
de atrición.  
 
Los transportadores de oxígeno más prometedores se prepararon por spray drying 
(método industrial de gran capacidad de producción), llevando a cabo los mismos 
análisis que para los transportadores de oxígeno anteriormente preparados. Viendo los 
buenos resultados obtenidos con los materiales preparados por spray drying, se 
evaluaron nuevos materiales preparados por este método en la Universidad Tecnológica 
de Chalmers (Gotemburgo, Suecia). Los resultados obtenidos forman parte de los 
Artículos I, II y III. 
 
3.1.1 Transportadores de oxígeno preparados por impregnación 
incipiente 
 
En la Tabla 3.1 se muestran los transportadores de oxígeno obtenidos por impregnación 
incipiente, los cuales se prepararon usando como soporte γ-Al2O3, α-Al2O3 y MgAl2O4 
y cuyo contenido de CuO varió entre el 15 y el 33%. 
 
En la Figura 3.2 se muestran las curvas de conversión de estos transportadores de 
oxígeno a 1000 ºC para la reducción (descomposición) en 100% de N2 y la oxidación en 
aire obtenidos en el análisis termogravimétrico. Los transportadores de oxígeno 
preparados con γ-Al2O3 como inerte presentan baja reactividad en las reacciones de 
reducción, además de una disminución significativa de la conversión máxima 
(relacionado con el RTO efectivo) con el aumento del número de ciclos. Esto se atribuye 
a la aparición de aluminato de cobre, ya que la oxidación del CuAlO2 formado durante 
la reducción es extremadamente lenta, como puede verse en la Figura 3.2(b). En esta 
figura se puede observar que la conversión del sólido en la oxidación es muy baja y por 
lo tanto, en el siguiente ciclo de reducción hay menos oxígeno disponible y por tanto se 
reduce menos. Este comportamiento se observó para los materiales preparados con 
diferentes cantidades de CuO (15 y 33%), indicando que el contenido en Cu no mejora 
la reactividad de las muestras impregnadas. Resultados similares se obtuvieron con los 
transportadores de oxígeno impregnados sobre α-Al2O3.  
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En cambio, los transportadores de oxígeno preparados por impregnación utilizando 
como soporte MgAl2O4, muestran una mayor reactividad en las reacciones de reducción 
y no presentan problemas de pérdida de reactividad ni de capacidad de transporte de 
oxígeno con los ciclos. No obstante, la conversión máxima era de 0.6, lo que indica que 
su capacidad de transporte efectiva era menor que la teórica por su contenido en CuO. 
Por ejemplo, la capacidad de transporte para el Cu21MgAl era de RTO = 1.26%, lo cual 
es baja para su uso en el proceso CLOU. Además, estos transportadores de oxígeno
 
presentan la característica de que al aumentar la cantidad de CuO se reduce su 
resistencia mecánica, llegando a valores inferiores a 1 N con un 21% de CuO 
(Cu21MgAl).  
Tiempo (s)
0 50 100 150 200 250 300
Co
n
v
e
rs
ió
n
 
de
l S
ól
id
o
 
(-)
0.0
0.2
0.4
0.6
0.8
1.0
Cu15γ−Al_I850
Cu15MgAl_I850
Tiempo (s)
0 50 100 150 200 250 300
Co
n
v
e
rs
ió
n
 
de
l S
ól
id
o
 
(-)
0.0
0.2
0.4
0.6
0.8
1.0
Cu15γ−Al_I850
Cu15MgAl_I850
Reducción Oxidación
Ciclo 3
Ciclo 3
Ciclo 2
Ciclo 1
Ciclo 3
Ciclo 3Ciclo 2Ciclo 1
 
Figura 3.2. Variación de la conversión de reducción y oxidación con el tiempo de diferentes 
transportadores de oxígeno preparados por impregnación incipiente. Temperatura 1000ºC; Reducción: N2. 
Oxidación: aire. 
 
Por todo ello, los transportadores de oxígeno preparados por impregnación no se 
consideran adecuados para el proceso CLOU. 
 
3.1.2 Transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y 
extrusión 
 
También se prepararon transportadores de oxígeno mediante mezcla másica y extrusión, 
a partir de una mezcla física de los componentes deseados. Como se mostró en las 
Tablas 2.1 y 3.1 se utilizaron distintos materiales inertes y mayores contenidos en CuO 
(40-80%) que en los materiales preparados por impregnación. 
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En la Figura 3.3 se muestra la conversión durante la reducción a 1000ºC y en la 
oxidación con un 21% de O2 a 1000ºC de los transportadores de oxígeno con un 
contenido del 80% en CuO. Como se puede ver, la reactividad de los diferentes 
transportadores de oxígeno depende del soporte utilizado. Los transportadores de 
oxígeno preparados con ZrO2, sepiolita, o SiO2 como soporte muestran elevadas 
conversiones y altas velocidades de reacción, tanto en reducción como en oxidación. 
Además, mostraron una gran estabilidad con los ciclos. Los transportadores de oxígeno 
preparados con TiO2 y Al2O3 como soportes presentaban bajas conversiones máximas, 
tanto en la reducción como en la oxidación. 
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Figura 3.3. Conversión de reducción y oxidación frente al tiempo de diferentes transportadores de 
oxígeno preparados por mezcla másica y extrusión. Temperatura 1000ºC; Tercer ciclo de la reducción en 
N2 y la oxidación en aire. 
 
Algunas de las muestras extraídas tras los experimentos llevados a cabo en TGA 
mostraban signos de aglomeración. Así, los transportadores de oxígeno preparados con 
Al2O3, ZrO2 y TiO2 como inertes con un contenido alto en CuO (80%) mostraban signos 
de aglomeración. Este hecho supone un riesgo importante para el uso de estas partículas 
en un lecho fluidizado y debe evitarse. Por ello, se prepararon y probaron 
transportadores de oxígeno con contenidos en CuO inferiores (60 y 40% 
respectivamente). La Tabla 3.2 muestra los resultados referentes a la aglomeración 
encontrada en los experimentos en TGA. Se puede ver que presentan aglomeración 
todos los transportadores de oxígeno preparados con TiO2 como inerte. Sin embargo, 
los transportadores de oxígeno con un 60% de contenido en CuO y Al2O3 o ZrO2 no 
presentaban problemas de aglomeración. 
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Los transportadores de oxígeno que no aglomeraron y tenían alta reactividad 
presentaban menores valores de resistencia mecánica, tal y como se ha mostrado en la 
Tabla 3.2. Las partículas con valores de resistencia mecánica <1 N pueden generar 
problemas en su uso en lecho fluidizado debido a una alta atrición [77]. Debido a ello 
los transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y extrusión no se 
consideraron adecuados para su uso en el proceso CLOU. 
 
Tabla 3.2. Propiedades de los transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y extrusión tras 
su uso en TGA. 
Transportador Soporte % CuO Aglomeración Resistencia  Mecánica 
Reactividad  
Relativa 
Cu80Al_E1100 80 Si 2.6 Baja 
Cu60Al_E1100 Al2O3 60 No <0.5 Baja 
Cu80Sep_E950 Sepiolita 80 No 0.8 Alta 
Cu80Si_E950 SiO2 80 No 0.9 Alta 
Cu80Ti_E950 80 Si 2.2 Baja 
Cu60Ti_E950 60 Si 2.2 Baja 
Cu40Ti_E950 
TiO2 
40 Si 2.3 Baja 
Cu80Zr_E950 80 Si 0.7 Alta 
Cu600Zr_E950 ZrO2 60 No <0.5 Alta 
 
3.1.3 Transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y 
compresión 
 
Vistos los resultados obtenidos para los transportadores de oxígeno preparados por 
impregnación incipiente con MgAl2O4 como soporte y por mezcla másica y extrusión 
con sepiolita, ZrO2 y SiO2 como materiales inertes, se prepararon transportadores de 
oxígeno por este nuevo método con contenidos en CuO del 60%, utilizando estos 
materiales como inertes, es decir, MgAl2O4, ZrO2, sepiolita y SiO2. Además, se 
introdujo el MgO como un nuevo material para su utilización como soporte. Con este 
método se pretendía aumentar la resistencia mecánica de las partículas conservando su 
alta reactividad. Al preparar los transportadores de oxígeno con SiO2 como inerte se 
obtenían unas partículas con una resistencia mecánica muy baja (<0.5N) o directamente 
se fundían al calcinarlas. Por lo tanto se decidió eliminar este material para los 
posteriores análisis en TGA.  
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3.1.3.1 Reactividad de los transportadores en TGA 
 
En la Figura 3.4 se muestran las conversiones de reducción y oxidación de los 
transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y compresión usando 
diferentes soportes. Tanto en la reducción como en la oxidación, se puede observar que 
todos los transportadores presentan una alta velocidad de reacción. Además, todos estos 
materiales mantenían una reactividad constante en los sucesivos ciclos de reacción. 
Exceptuando el caso del transportador de oxígeno preparado con MgO como inerte, el 
resto de transportadores de oxígeno preparados por este método presentan una 
conversión máxima cercana a la unidad. 
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Figura 3.4. Conversión de reducción y oxidación con el tiempo de diferentes transportadores de oxígeno 
preparados por mezcla másica y compresión. Temperatura 1000ºC; Tercer ciclo de la reducción con N2 y 
de la oxidación con aire. 
 
3.1.3.2 Caracterización en lecho fluidizado discontinuo I (ciclos N2-aire) 
 
En vista de la alta reactividad y estabilidad con los ciclos obtenida en TGA, se 
prepararon lotes de 500 g de los transportadores de oxígeno preparados por mezcla 
másica y compresión con un contenido en CuO del 60% y usando como inertes 
MgAl2O4, ZrO2, sepiolita o MgO para ser analizados durante experimentos multi-ciclo 
en un reactor de lecho fluidizado discontinuo. A partir de estos experimentos se 
evaluaron las características de las reacciones de reducción-oxidación, así como la 
velocidad de atrición y la tendencia a la aglomeración del material. 
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Descomposición y regeneración de los transportadores de oxígeno 
Se llevaron a cabo múltiples ciclos de reducción-oxidación con los transportadores de 
oxígeno preparados por mezcla másica y compresión en un reactor de lecho fluidizado 
discontinuo para determinar la capacidad de generación de oxígeno en una atmósfera de 
N2 en función de las condiciones de operación. 
 
En la Figura 3.5 se puede observar que al comienzo del periodo de reducción se 
comienza a liberar oxígeno hasta alcanzar la concentración de oxígeno en equilibrio a la 
temperatura del lecho. A los 10 minutos, la concentración de oxígeno a la salida 
disminuye hasta valores muy por debajo de la concentración de equilibrio, lo que indica 
una disminución de la velocidad de liberación de oxígeno. Después de 22 minutos 
comienza la oxidación. La mayor parte de la reacción de reducción se produce con una 
concentración de oxígeno a la salida cercana a la de equilibrio a dicha temperatura. Esto 
indica que la reacción no está limitada por la velocidad de reacción, sino por el 
equilibrio termodinámico.  
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Figura 3.5. Evolución de la concentración de oxígeno y la temperatura en el lecho durante un ciclo de 
reducción-oxidación. Transportador de oxígeno: Cu60MgAl_P1100. Temperatura 1000ºC. Reducción: 
N2. Oxidación: aire. Concentración de O2 en el equilibrio a 1000ºC (· · · · · ·). 
 
En la Figura 3.5 además se puede observar que hay variaciones relevantes en la 
temperatura medida en el lecho. Estas variaciones pueden explicarse según la entalpía 
de la reacción de reducción o de oxidación. Al comienzo de la liberación de oxígeno y 
descomposición del CuO se produce una disminución de la temperatura del lecho 
debido a la endotermicidad de esta reacción. Cuando comienza la oxidación se produce 
un incremento de la temperatura debido a que dicha reacción es fuertemente exotérmica. 
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En un proceso CLOU industrial, el gas de fluidización en el reactor de reducción sería 
CO2 recirculado de la corriente de salida de dicho reactor. Para realizar un estudio del 
posible efecto del gas de fluidización en el proceso, se llevaron a cabo experimentos 
usando como agentes de fluidización N2 puro o CO2 puro. En la Figura 3.6 se muestra la 
conversión del sólido y el perfil de concentración de oxígeno a la salida del reactor, 
durante el periodo de reducción a 1000ºC con el transportador de oxígeno 
Cu60MgAl_P1100, y usando diferentes gases de fluidización: 100 % N2 o 100 % CO2.  
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Figura 3.6. Evaluación de la concentración de O2 y de la conversión durante el periodo de reducción del 
transportador de oxígeno Cu60MgAl_P1100, usando diferentes gases de fluidización (N2 o CO2) a 
1000ºC. 
 
Como se puede observar, se obtuvieron resultados similares independientemente del gas 
utilizado. Las pequeñas diferencias se consideraron debidas a las diferencias en la 
capacidad calorífica de ambos gases, lo que provocaba pequeñas diferencias en la 
temperatura del reactor. También se puede observar que las conversiones del sólido 
obtenidas fueron muy similares independientemente del gas usado y la diferencia 
observada fue únicamente debida a las pequeñas variaciones en la temperatura de 
reacción en cada caso, la cual afecta a la cantidad de oxígeno liberada. De aquí en 
adelante se mostrarán los resultados utilizando como agente de fluidización N2 puro.  
 
El efecto de la temperatura de reacción se analizó en el lecho fluidizado discontinuo 
usando temperaturas de 900, 950 y 1000ºC durante los ciclos. Se observaron dos 
comportamientos diferentes, según se lograsen obtener o no condiciones de equilibrio. 
 80 
En la Figura 3.7(a) se pueden observar los perfiles de concentración de O2 a la salida del 
reactor y la conversión del sólido Cu60Zr_P1100a durante el periodo de reducción 
usando diferentes temperaturas de lecho. Con dicho sólido se alcanzaban 
concentraciones de oxígeno muy por debajo a la concentración de equilibrio, además de 
bajas conversiones del sólido. La baja concentración de O2 observada con 
Cu60Zr_P1100a fue debida a la mala fluidización del sólido por problemas de 
aglomeración, como se comprobó posteriormente al extraer el sólido del reactor. Del 
mismo modo se comportaron los transportadores de oxígeno Cu60Sep_P1100 y 
Cu60Mg_P1100. 
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Figura 3.7. Evolución de la concentración de O2 y conversión del sólido durante el periodo de reducción, 
para diferentes temperaturas de lecho. Transportadores de oxígeno: (a) Cu60Zr_P1100a; (b) 
Cu60MgAl_P1100. (·· ·) Concentración de O2 en el equilibrio a cada temperatura (· · · · · ·). Gas de 
fluidización: N2. 
 
Por otro lado, la Figura 3.7(b) muestra los perfiles de concentración de O2 a la salida del 
reactor y la conversión del sólido Cu60MgAl_P1100 durante el periodo de reducción 
usando diferentes temperaturas de lecho. También se muestra la concentración de O2 en 
el equilibrio para cada temperatura. Como se puede observar la velocidad de liberación 
de oxígeno es constante y limitada por el equilibrio termodinámico del oxígeno. A 
1000ºC, el sólido alcanza prácticamente conversión completa en menos de 15 minutos. 
A 900ºC la descomposición del sólido está limitada debido a la baja concentración de 
oxígeno liberada en el equilibrio.  
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Comportamiento de los transportadores de oxígeno frente a la aglomeración 
Uno de los parámetros más importantes para la selección de un transportador de 
oxígeno para el proceso CLOU es la resistencia a la aglomeración durante la 
fluidización. La aglomeración es un fenómeno por el cual las partículas del lecho se 
unen de forma más a menos fuerte, dejando de fluidizar e impidiendo que la reacción se 
lleve a cabo. Este efecto se detecta durante la operación en el lecho fluidizado 
discontinuo debido a que cae bruscamente la pérdida de carga en el lecho. Además, una 
vez el lecho ha dejado de fluidizar, la temperatura no es uniforme y es difícil de 
controlar. Se han distinguido tres tipos de aglomeración: 
 
- Suave: se elimina la aglomeración de las partículas variando las condiciones de 
fluidización. 
- Moderada: es necesario realizar una parada de la operación para deshacer los 
aglomerados formados. Posteriormente se puede volver a operar con el mismo 
lote de partículas. 
- Fuerte: es necesario detener la experimentación y no se puede volver a operar 
con el mismo lote de partículas debido a la elevada resistencia de los 
aglomerados.  
 
En la Tabla 3.3 se muestra el comportamiento frente a la aglomeración de los 
transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y compresión que fueron 
analizados en el reactor de lecho fluidizado discontinuo.  
 
Tabla 3.3. Comportamiento frente a la aglomeración de los transportadores de oxígeno probados en lecho 
fluidizado discontinuo. 
Transportador Soporte Aglomeración en lecho fluidizado discontinuo 
Cu60MgAl_P1100 MgAl2O4 No presenta 
Cu60Zr_P1100a ZrO2 (60% CuO) Moderada 
Cu40Zr_P1100a ZrO2 (40% CuO) Suave T>950ºC 
Cu60Sep_P1100 Sepiolita Fuerte 
Cu60Mg_P1100a MgO Fuerte 
 
De producirse aglomeración, ésta siempre aparecía en los primeros minutos de la 
descomposición del transportador de oxígeno de CuO a Cu2O. En un principio todos los 
transportadores preparados tenían un 60% de CuO. En las primeras pruebas en el reactor 
de lecho fluidizado discontinuo fueron descartados los transportadores de oxígeno 
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preparados con sepiolita y MgO como inertes, ya que presentaban una fuerte 
aglomeración a temperaturas bajas (900ºC). Por otro lado, los transportadores de 
oxígeno con ZrO2 como inerte presentan problemas de aglomeración moderados, lo que 
provoca que se alcancen bajas conversiones de descomposición (ver Figura 3.7(a)). 
 
Para intentar solucionar el problema de la aglomeración moderada en el caso de usar 
ZrO2 como inerte se decidió bajar la cantidad de fase activa del 60 al 40% de CuO en 
este transportador de oxígeno. De esta forma se consiguió que sólo se presentara 
aglomeración suave a temperaturas superiores a 950ºC. Los transportadores preparados 
con MgAl2O4 como inerte no presentaron problemas de aglomeración en ningún caso. 
 
 
 
 
 
Figura 3.8. Fotografías de diferentes partículas extraídas del lecho fluidizado discontinuo. Partículas sin 
aglomerar: (a) Cu60MgAl_P1100, (b) Cu40Zr_P1100a; partículas aglomeradas (c) Cu60Zr_P1100a, y (d) 
Cu60Mg_P1100a. 
 
En la Figura 3.8 se pueden observar diferentes fotografías de los aglomerados y de 
partículas sueltas extraídas del reactor con diferentes materiales. En las Figuras 3.8(a) y 
(b) se muestran partículas sueltas y sin aglomerar de los transportadores de oxígeno 
Cu60MgAl_P1100 y Cu40Zr_P1100a, que mostraron un buen comportamiento respecto 
(c) (d) 
(a) (b) 
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a la generación de oxígeno en el lecho fluidizado. En la Figura 3.8(c) se muestra un 
aglomerado de tipo moderado correspondiente al transportador de oxígeno 
Cu60Zr_P1100a. Por otra parte, en la Figura 3.8(d) se muestran los aglomerados de tipo 
fuerte correspondiente al transportador de oxígeno Cu60Mg_P1100a.  
 
Comportamiento de los transportadores de oxígeno frente a la atrición 
Otro parámetro importante a la hora de seleccionar los materiales para el proceso CLOU 
es el comportamiento frente a la atrición. La atrición es el fenómeno por el cual las 
partículas de transportador de oxígeno se erosionan y/o desgastan al estar sometidas a 
condiciones de fluidización y son arrastradas por el gas de fluidización fuera del lecho. 
Se evalúa como atrición la masa de sólido elutriado durante los ciclos de operación en el 
reactor de lecho fluidizado discontinuo que tenga un tamaño de partícula inferior a 40 
µm. Se asume que las partículas más pequeñas de 40 µm no serían recogidas en el 
sistema de ciclones en una planta industrial de CLOU. 
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Figura 3.9. Velocidad de atrición para los transportadores de oxígeno Cu60MgAl_P1100, 
Cu60MgAl_P1100a, Cu60MgAl_P1100b, y Cu40Zr_P1100a en función de las horas de operación en el 
reactor de lecho fluidizado discontinuo. 
 
En la Figura 3.9 se muestran las velocidades de atrición medidas con diferentes 
transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y compresión en función de 
las horas de operación en el lecho fluidizado discontinuo. Como se puede observar, la 
velocidad de atrición para el Cu40Zr_P1100a es baja y estable. Por otro lado la 
velocidad de atrición para el Cu60MgAl_P1100 es más elevada, y a partir de 20 horas 
de operación se produce la rotura de las partículas.  
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Para intentar disminuir esta velocidad de atrición, se prepararon dos transportadores de 
oxígeno con mayor resistencia mecánica. Primero, para la preparación del 
Cu60MgAl_P1100a se disminuyó la porosidad de las partículas disminuyendo la 
cantidad de grafito utilizado en la preparación del 10% al 0.5%. Con ello se logró 
aumentar la resistencia mecánica de las partículas sin que se viese afectada la 
reactividad (ver Tablas 2.1 y 3.1). Como se puede observar, el transportador de oxígeno 
con un menor contenido en grafito presentaba un comportamiento similar al del 
transportador de oxígeno Cu60MgAl_P1100. Finalmente, se aumentó el tiempo de 
calcinación durante la preparación del transportador, Cu60MgAl_P1100b a 12 horas, 
aumentando de nuevo la resistencia mecánica a 2.2 N (ver Tablas 2.1 y 3.1). Con esto se 
logró disminuir significativamente la velocidad de atrición sin afectar a su reactividad. 
En la Figura 3.9 se observa que la velocidad de atrición oscilaba entre 0.1 y 0.2 %/h, lo 
cual se consideraba adecuado para su utilización en la planta experimental.  
 
3.1.3.3 Propiedades físico-químicas de los transportadores de oxígeno preparados 
por mezcla másica y compresión 
 
En la Tabla 3.4 se muestran los resultados de porosimetría, área BET, XRD y 
resistencia mecánica de los transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y 
compresión, utilizados en el reactor de lecho fluidizado discontinuo.  
 
La porosidad de todos los transportadores de oxígeno es baja. No obstante, a pesar de la 
baja porosidad todas las partículas son muy reactivas. Sin embargo, la porosidad de las 
partículas aumentó tras los ciclos redox. De este modo, para la familia de 
transportadores de oxígeno de Cu60MgAl, con más de 30 horas de operación en el 
lecho fluidizado discontinuo, se duplica la porosidad de las partículas. Sin embargo, los 
transportadores de oxígeno Cu60Zr_P1100a y Cu40Zr_P1100a, con los cuales se 
realizaron de 15 a 20 horas de operación, presentan un ligero aumento de esta 
propiedad. 
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Tabla 3.4. Propiedades físicas y químicas de los transportadores de oxígeno frescos y usados en lecho 
fluidizado discontinuo. 
Porosidad (%) Área BET (m2/g) Resistencia 
mecánica (N) XRD Transportador  de oxígeno 
Tiempo de 
Operación 
(h) Fresco Usado Fresco Usado Fresco Usado Fresco Usado 
Cu60MgAl_P1100 28 13.0 26.4 0.3 0.40 1.2 0.9 CuO,Cu2O, MgAl2O4 
CuO, 
MgAl2O4 
Cu60MgAl_P1100a 25 11.2 22.5 0.2 0.3 1.9 1.0 CuO,Cu2O, MgAl2O4 
CuO, 
MgAl2O4 
Cu60MgAl_P1100b 42 10.5 30.0 0.2 0.3 2.2 1.5 CuO,Cu2O, MgAl2O4 
CuO, 
MgAl2O4 
Cu60Zr_P1100a 10 7 9.1 0.1 0.1 4.8 4.6 CuO,Cu2O, ZrO2 
CuO, 
ZrO2 
Cu40Zr_P1100a 15 9 12.1 0.1 0.1 2.8 2.6 CuO,Cu2O, ZrO2 
CuO, 
ZrO2 
Cu60Sep_P1100 3 10.5 --- 0.4 --- 2.2 --- CuO,Cu2O, Sepiolita* --- 
Cu60Mg_P1100a 5 9.7 --- 0.3 --- 2.2 --- CuO,Cu2O, MgO --- 
*Sepiolita: Alumino-silicato que contiene calcio y potasio 
Nota: Cu60Sep_P1100 y Cu60Mg_P1100a no se caracterizaron usados debido a que sólo se utilizaron  3 
y 5 horas, respectivamente, en el lecho fluidizado discontinuo debido a la aglomeración que presentan. 
 
Todos los transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y compresión 
tienen una resistencia mecánica superior a 1 N, que se ha considerado adecuada para 
trabajar bajo condiciones de fluidización [77]. Con los transportadores de oxígeno 
Cu60MgAl_P1100 y Cu60MgAl_P1100a la resistencia mecánica disminuye por debajo 
de 1 N tras los experimentos realizados en el reactor de lecho fluidizado discontinuo, lo 
que explicaría los altos valores de atrición observados en la Figura 3.9. Por otro lado, 
los transportadores de oxígeno Cu60MgAl_P1100b y Cu40Zr_P1100a presentan una 
disminución menor de su resistencia mecánica tras la operación en el reactor de lecho 
fluidizado discontinuo, lo que está relacionado con su baja velocidad de atrición 
mostrada en la Figura 3.9. 
 
En la Tabla 3.4 se muestran las fases cristalinas que se observan en los difractogramas 
obtenidos por XRD. En el caso de los transportadores de oxígeno frescos, aparece 
Cu2O, debido a que a la temperatura de calcinación se dan las condiciones necesarias 
para que el CuO se descomponga a Cu2O (a 1100ºC la concentración de O2 en el 
equilibrio es superior al 21%; ver Figura 1.19). Además, también aparece CuO debido a 
una oxidación parcial durante el enfriamiento de las muestras en aire. Tras los 
experimentos en el lecho fluidizado discontinuo, solamente aparece la fase CuO debido 
a la completa oxidación en aire en el lecho. También se puede observar que no se 
produjo interacción entre el CuO y los diferentes materiales inertes usados, lo que 
justifica las elevadas conversiones obtenidas en la TGA; ver Figura 3.4. 
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Los resultados indican que los transportadores de oxígeno preparados con un 60% de 
CuO con MgAl2O4 como inerte y un 40% de CuO con ZrO2 tienen resultados 
satisfactorios respecto a su reactividad y su comportamiento en la fluidización.  
 
3.1.4 Evaluación de transportadores de oxígeno preparados por spray 
drying  
 
La experiencia obtenida durante la evaluación de las partículas obtenidas en el 
laboratorio mediante el método de mezcla másica y compresión se ha utilizado para 
elegir las condiciones de preparación de las partículas de transportador de oxígeno 
mediante un método industrial. Los transportadores de oxígeno con un 60% de CuO y 
40% de MgAl2O4 como material inerte, y con 40% de CuO y 60% de ZrO2 son 
adecuados para su uso en el proceso CLOU por su adecuada reactividad y resistencia a 
la atrición. Para escalar la producción de los transportadores de oxígeno de laboratorio a 
nivel industrial es necesario utilizar un método a gran escala. Por lo tanto se selecciónó 
el método de spray drying.  
 
El transportador de oxígeno con 40% de CuO y ZrO2 como inerte preparado por spray 
drying presentó una alta tendencia a la aglomeración a todas la temperaturas en el 
reactor de lecho fluidizado discontinuo y por tanto no fue seleccionado para su posterior 
evaluación. Así pues en esta sección, se evaluó y caracterizó el transportador de oxígeno 
con un 60% de CuO y un 40% de MgAl2O4 (Cu60MgAl_SD) preparado por spray 
drying tanto en TGA como en el reactor de lecho fluidizado discontinuo. 
 
3.1.4.1 Análisis de la reactividad en TGA  
 
El transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD se caracterizó en TGA para analizar las 
velocidades de generación de oxígeno y regeneración en función del número de ciclos, 
temperatura y concentración de oxígeno. Se encontró que tanto para la reducción como 
para la oxidación la velocidad de reacción era estable con los ciclos. 
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La Figura 3.10 muestra la conversión del transportador de oxígeno en función del 
tiempo a 1000 ºC, tanto para la reducción (a) como para la oxidación (b). El 
transportador de oxígeno muestra altas velocidades de generación de oxígeno, 
alcanzando conversión completa del sólido en menos de 1 minuto. Estos resultados son 
muy similares a los obtenidos en la TGA para los transportadores de oxígeno 
preparados por mezcla másica y compresión, con velocidades de generación de oxígeno 
de 1.66·10-3 (kg O2/s·kg TO) frente a 1.57·10-3 (kg O2/s·kg TO) obtenidos para el 
transportador de oxígeno Cu60MgAl_P1100b. Respecto a la oxidación, se puede 
observar también una alta velocidad de regeneración del transportador de oxígeno, la 
cual también es muy similar a la obtenida para el transportador de oxígeno preparado 
por mezcla másica y compresión (ver Figura 3.4). 
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Figura 3.10. Curvas-conversión tiempo para las reacciones de descomposición y oxidación de muestras 
frescas y usadas en el reactor de lecho fluidizado discontinuo. Reducción en N2 y oxidación en aire a 
1000 ºC en la TGA. 
 
3.1.4.2 Comportamiento del transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD en el 
reactor de lecho fluidizado discontinuo I (ciclos N2-Aire) 
 
Se llevaron a cabo múltiples ciclos redox en el reactor de lecho fluidizado discontinuo 
para analizar la generación de oxígeno del material, así como su comportamiento frente 
a la aglomeración y la velocidad de atrición durante la fluidización. Se realizaron un 
total de 40h de fluidización a 950ºC durante 22 ciclos redox consecutivos.  
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Figura 3.11. Concentración de oxígeno en función del tiempo para 6 ciclos redox consecutivos en el 
reactor de lecho fluidizado discontinuo para el transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD a 950ºC. 
Reducción: 100% N2. Oxidación: Aire. 
 
Como ejemplo, la Figura 3.11 muestra la concentración de oxígeno a la salida del 
reactor para 6 ciclos redox consecutivos para el transportador de oxígeno 
Cu60MgAl_SD. Se puede observar que el comportamiento del material fue estable 
durante todas las etapas de reducción-oxidación. 
La Figura 3.12 muestra la conversión del transportador de oxígeno y el perfil de O2 
durante el periodo de reducción y oxidación durante un ciclo típico. También se muestra 
la concentración de O2 en el equilibrio a 950ºC. La concentración de O2 está muy 
próxima al equilibrio durante la mayor parte del ciclo de reducción. El transportador de 
oxígeno muestra una velocidad de generación de oxígeno constante mientras la 
conversión de oxidación (XOx) del transportador de oxígeno se va reduciendo hasta un 
valor de XOx = 0.35.  
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Figura 3.12. Evaluación de la concentración de O2 (- - -) y de la conversión del transportador de oxígeno 
( ) durante un ciclo redox en el reactor lecho fluidizado discontinuo usando como transportador de 
oxígeno Cu60MgAl_SD a 950 ºC. Reducción: 100% N2 . Oxidación: aire. Concentración de equilibrio del 
oxígeno (· · ·).  
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Los experimentos realizados en el reactor de lecho fluidizado discontinuo son también 
útiles para determinar el comportamiento del transportador de oxígeno con respecto a la 
atrición y la aglomeración. La Figura 3.13 muestra la velocidad de atrición para el 
transportador Cu60MgAl_SD en función del tiempo de operación. Se puede observar 
que la velocidad de atrición es estable y con un valor muy bajo (0.004 %/h), lo que se 
corresponde a un tiempo de vida medio de las partículas de 25000 horas. Esta velocidad 
de atrición es mucho menor a la obtenida con el mejor de los materiales preparados por 
mezcla másica y compresión usando MgAl2O4 como material inerte; ver Figura 3.9. 
Además, a pesar del alto contenido en CuO del material y de la alta temperatura usada 
en la fluidización, el transportador de oxígeno preparado por spray drying no presentó 
ninguna tendencia a la aglomeración durante los experimentos. 
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Figure 3.13. Velocidad de atrición para el Cu60MgAl_SD durante los ciclos redox en función del tiempo 
de operación en el reactor lecho fluidizado discontinuo. 
 
3.1.4.3 Caracterización del transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD 
 
Las partículas del transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD, tanto frescas como tras 40h 
de fluidización en el reactor de lecho fluidizado, se han caracterizado por diferentes 
técnicas. La Tabla 3.5 muestra las propiedades más relevantes para las partículas usadas 
en comparación con las frescas. El análisis XRD tanto de las muestras frescas como 
usadas revela la presencia de CuO y MgAl2O4 como componentes principales. Por lo 
tanto, no se observan cambios en la estructura química del material.  
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Tabla 3.5. Propiedades de las partículas de transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD tanto frescas como 
usadas en el reactor de lecho fluidizado discontinuo. 
 Frescas Usadasa 
Contenido en CuO (%) 60 60 
Capacidad de transporte de oxígeno, RTO (%) 6 6 
Resistencia mecánica (N) 2.4 1.6 
Densidad del sólido (kg/m3) 3860 3955 
Porosidad (%) 16.1 24.0 
Área superficial específica, BET (m2/g)  < 0.5 0.54 
Fases principales, XRD CuO, MgAl2O4 CuO,MgAl2O4 
a: 40 h en el reactor de lecho fluidizado discontinuo 
 
El contenido de cobre de todas las muestras se determinó por reducción completa 
usando un 15% de H2 en N2 a 850ºC en la TGA. En todos los casos, tanto para 
partículas frescas como usadas, el contenido de CuO era del 60%. Además, se 
determinó que la reactividad de las partículas usadas era igual que la de las partículas 
frescas, tanto para la reducción en N2 como para la oxidación en aire; ver Figura 3.10. 
 
Tanto para las muestras frescas como para las usadas se encontraron valores muy bajos 
para el área específica BET de alrededor de 0.5 m2/g. Sin embargo, las partículas frescas 
tenían una porosidad de 16.1% que aumentaba hasta 24% tras 40 horas de operación en 
el lecho fluidizado discontinuo. Además, se observa una disminución de la resistencia 
mecánica de las partículas desde 2.4 N a 1.6 N para las partículas usadas. Esta 
disminución de la resistencia mecánica está relacionada con el incremento de la 
porosidad, pero aún se mantiene por encima del mínimo acordado de 1 N [77]. 
 
Finalmente, la Figura 3.14 muestra las imágenes SEM y el perfil EDX de las partículas 
frescas (izquierda) y usadas tras 40h en el reactor de lecho fluidizado discontinuo 
(derecha). Se puede observar que las partículas tienen una forma esférica muy regular 
con una cavidad en el núcleo de las partículas, la cual es característica de las partículas 
preparadas por spray drying. En el perfil EDX de las partículas tanto frescas, Figura 
3.14 (c), como usadas, Figura 3.14 (f), se puede observar que la distribución del CuO es 
uniforme en el interior de las partículas y que no ha cambiado tras 40h de operación.  
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Figure 3.14. Imágenes SEM de partículas frescas (izquierda)  y usadas (derecha) después de 40h en el 
reactor de lecho fluidizado discontinuo: (a, d) imágenes de las partículas enteras; (b, e) imágenes de la 
sección transversal de las partículas; (c, f) imagen y perfil EDX del Cu en la sección transversal de una 
partícula. 
 
3.1.5 Estudio de otros materiales preparados por spray drying  
 
A la vista de los buenos resultados obtenidos con el material Cu60MgAl_SD preparado 
por spray drying, se optó por incrementar la exploración de materiales para CLOU 
preparados por este mismo método industrial. Durante la estancia de investigación en la 
Universidad Tecnológica de Chalmers se investigó la reactividad y las características de 
diferentes transportadores de oxígeno basados en óxido de cobre preparados por spray 
drying. Como inertes se usaron MgAl2O4, TiO2 y SiO2; materiales que habían dado 
buenos resultados en los test de reactividad, como se mostró en las Figuras 3.3 y 3.4. 
También se prepararon partículas con mezclas de estos inertes en diferente proporción, 
como se pueden ver en la Tabla 2.1. Estos transportadores de oxígeno se prepararon con 
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un 40% de CuO para minimizar la tendencia a aglomeración (razón por la cual los 
materiales preparados con TiO2 y SiO2 habían sido desechados anteriormente), mientras 
que se mantiene una capacidad de transporte de oxígeno suficientemente alta para el 
proceso CLOU (RTO =4%). 
 
3.1.5.1 Comportamiento de los transportadores de oxígeno en ciclos N2-aire 
 
Se realizaron múltiples ciclos redox en el reactor lecho fluidizado discontinuo II para 
investigar el comportamiento de los transportadores de oxígeno frente a la liberación de 
oxígeno y la resistencia a la aglomeración. Los transportadores con un 60% de TiO2 
(C4T6) y con una combinación del 20% de TiO2 y un 40% de SiO2 (C4T2S4) como 
soportes, aglomeraron durante el primer ciclo de reducción con N2, y por lo tanto no se 
continuaron estudiando.  
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Figura 3.15. Concentración de oxígeno ( ) medida a la salida del reactor de lecho fluidizado 
discontinuo II durante la reducción con N2 a diferentes temperaturas del lecho. Transportador de oxígeno: 
(a) C4S6_1000; (b) C4MA4T2_970. Concentración de O2 en el equilibrio para cada temperatura (· · ·). 
 
Como ejemplo, la Figura 3.15 muestra la concentración de oxígeno a la salida de reactor 
lecho fluidizado discontinuo para los transportadores de oxígeno C4S6_1000 y 
C4MA4T2_970 junto con la concentración de oxígeno en equilibrio, para tres 
temperaturas diferentes. Durante la reducción con N2, excepto materiales con un 40% 
MgAl2O4 y 20% SiO2 (C4MA4S2), todos los transportadores de oxígeno estudiados 
liberaban oxígeno con concentraciones cercanas a la correspondiente al equilibrio para 
cada temperatura estudiada. 
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3.1.5.2 Reactividad con metano 
 
También se realizó la medida de la reactividad de estos materiales. En este caso, no se 
realizaron estudios en TGA, y el análisis de la reactividad se realizó utilizando CH4 en 
el reactor de lecho fluidizado discontinuo II como gas reaccionante, ver sección 2.4.3. 
Se distinguen dos casos tipos, diferenciándose los materiales con los que se logra 
combustión completa de CH4, de los que no son capaces de convertir todo el CH4 
alimentado. La Figura 3.16 muestra los perfiles de temperatura y concentración de gas 
durante los experimentos de reactividad con metano a 925ºC para los transportadores de 
oxígeno C4MA6_1030 y C4MA4S2_1030. Puede verse en la Figura 3.16(a) que para el 
transportador de oxígeno C4MA6_1030 se obtiene conversión completa del 
combustible a CO2 y H2O. Esto se debe a la rápida velocidad de generación de oxígeno 
por parte del transportador de oxígeno. Además, el transportador de oxígeno sigue 
siendo capaz de liberar oxígeno con una concentración cercana a la de equilibrio. Hay 
que notar que durante la reducción, la temperatura en el lecho se incrementa alrededor 
de 25ºC y por tanto el transportador de oxígeno libera mayor cantidad de oxígeno. Por 
otro lado, con el transportador C4MA4S2_1030, Figura 3.16(b), no se obtuvo una 
conversión completa de CH4, apareciendo inquemados como CO y el propio CH4 en la 
corriente de salida del reactor de lecho fluidizado discontinuo. Además, durante la 
reducción, descendió la concentración de O2 existente junto con los productos de 
combustión. Estos efectos se atribuyen a que la velocidad de generación de oxígeno de 
C4MA4S2_1030 es mucho más baja que la del C4MA6_1030. 
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Figura 3.16. Evolución de la concentración y temperatura durante la reducción con CH4 a 925ºC para los 
transportadores de oxígeno: (a) C4MA6_1030; (b) C4MA4S2_1030.  
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Figura 3.17.  Rendimiento a gas promedio, 
2 ,CO ave
γ , en función de la temperatura. Resistencia mecánica: 
(a) superior a 1; (b) 1 o inferior.  
 
La Figura 3.17 muestra los valores del rendimiento a gas promedio, 
2 ,CO ave
γ , durante el 
tercer ciclo de reducción en función de la temperatura para cada transportador de 
oxígeno estudiado usando metano como combustible. Se puede observar que para la 
mayoría de los transportadores, el rendimiento a gas promedio para el metano aumenta 
con la temperatura, debido a que al aumentar la temperatura aumenta la velocidad de la 
reacción.  
 
Cabe destacar que existen tres transportadores de oxígeno que destacan por encima del 
resto. Estos son los dos preparados con MgAl2O4 (C4MA6) y uno con SiO2 (C4S6) 
como inertes, los cuales muestran rendimiento a gas promedio de 1 para todas las 
temperaturas y además durante los ciclos de reducción con N2 liberan O2 a la 
concentración de equilibrio. Sin embargo, cuando se probaron mezclas de ambos inertes 
(C4MA4S2), la reactividad de los transportadores de oxígeno disminuyó 
sustancialmente. Por otro lado, en los transportadores de oxígeno donde se usaron 
mezclas MgAl2O4/TiO2 (C4MA2T4_970 y C4MA4T2_1000) y TiO2/SiO2 (C4T4S2) 
como soporte, las resistencias mecánicas eran superiores a 1 N y presentaban razonables 
valores de conversión de combustible 
2 ,CO ave
γ  superiores a 0.9. 
 
Hay que resaltar que la dureza no tiene una correlación lineal con los valores de atrición 
y fragmentación que sufren las partículas en un sistema CLC real. No se observó 
formación de polvo o fragmentación de las partículas en ninguno de los transportadores 
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de oxígeno probados durante los experimentos de reactividad. Sin embargo, debido al 
número total de ciclos realizados, así como la velocidad de gas usada es necesario 
realizar experimentos de larga duración para confirmar la estabilidad mecánica de los 
transportadores. Para obtener un índice de atrición que sirva para comparar la 
resistencia de las partículas en un lecho fluidizado se realizaron medidas de atrición en 
un equipo desarrollado en la Universidad Tecnológica de Chalmers [78] para pequeñas 
muestras de los transportadores de oxígeno. Para relacionar la atrición de las partículas 
con su reactividad, la Figura 3.18 muestra el rendimiento a gas promedio, 
2 ,CO ave
γ , a 
925ºC para cada transportador de oxígeno estudiado en función de su velocidad de 
atrición, Ai. Se puede observar que los transportadores de oxígeno menos reactivos son 
los más resistentes a la atrición. Por lo tanto se tendrá que llegar a un compromiso entre 
la reactividad del transportador de oxígeno y su resistencia a la atrición.  
γ
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Figura 3.18. Rendimiento a gas promedio, 
2 ,CO ave
γ , a 925oC en función de la velocidad de atrición, Ai, 
para los transportadores de oxígeno preparados por spray drying. 
 
3.1.5.3 Propiedades físico-químicas de los transportadores de oxígeno preparados 
por spray drying 
 
La Tabla 3.6 resume el estudio de las partículas de los transportadores de oxígeno 
respecto a los cambios físico-químicos sufridos durante los procesos redox a los que 
fueron sometidas.  
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Tabla 3.6. Propiedades físico-químicas de los transportadores de oxígeno preparados por spray drying. 
Densidad [g/cm3] Área BET [m2/g] Transportador de 
oxígeno 
Frescas Usadas Frescas Usadas 
Fases Cristalinas detectadas, XRD 
C4MA6_1000 0.97 0.80 8.81 7.99 
C4MA6_1030 1.03 0.79 7.05 7.09 CuO, MgAl2O4 
C4S6_1000 0.93 0.91 1.10 1.58 
C4S6_1030 0.96 0.88 0.71 0.71 CuO, SiO2 (cuarzo), SiO2 (cristobalita) 
C4MA4T2_970 1.54 1.34 0.21 0.67 
C4MA4T2_1000 1.71 1.30 0.04 0.67 MgAl2O4, MgTi2O5, CuO 
C4MA2T4_970 1.55 1.30 0.25 0.74 
C4MA2T4_1000 1.54 1.18 0.04 0.58 MgAl2O4, TiO2, CuO, MgTi2O5 
C4MA4S2_1000 1.67 1.10 0.25 0.68 
C4MA4S2_1030 1.66 1.15 0.16 0.77 CuMgSi2O6, CuO, MgAl2O4 
C4T4S2_950 1.81 1.46 0.38 0.35 
C4T4S2_970 1.93 1.44 0.04 0.22 CuO, TiO2, SiO2 (tridimita), SiO2 (cuarzo) 
 
Para la mayoría de las muestras se produjo una disminución de la densidad y un 
incremento del área BET de las partículas. Sin embargo, los transportadores de oxígeno 
no sufrieron cambios en sus respectivas fases cristalinas obtenidos en los análisis por 
XRD. Cabe destacar que en los transportadores de oxígeno que contenían MgAl2O4 y 
SiO2 (C4MA4S2), el CuO había reaccionado con ambos inertes y se había formado un 
compuesto mixto CuMgSi2O6, muy probablemente un compuesto no reactivo, lo que 
explicaría la baja reactividad de estos transportadores de oxígeno tanto para la 
generación de oxígeno como para la combustión de CH4. 
 
3.1.6 Selección de un transportador de oxígeno 
 
La Tabla 3.7 resume la funcionalidad global de los transportadores de oxígeno 
preparados por spray drying con un 40% de CuO durante los ciclos de redox con N2 y 
CH4. En el estudio realizado con los materiales preparados por spray drying con un 40% 
de CuO se ha observado que la reactividad de los materiales se encuentra relacionada de 
algún modo con la resistencia mecánica. Algunos de los transportadores de oxígeno 
estudiados presentaban razonables valores de estabilidad mecánica, como indicaban los 
valores de resistencia mecánica en la Tabla 3.7. No obstante, se puede observar que los 
transportadores con mayor resistencia mecánica, presentaban menor conversión de CH4, 
representado por el parámetro 
2CO
γ . Esto se debía a una menor velocidad de generación 
de oxígeno, Figura 3.17(a), comparados con los transportadores de oxígeno con menor 
resistencia mecánica, como muestra la Figura 3.17(b). Así, la mayoría de los 
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transportadores con una resistencia mecánica de 1 N o inferior mostraron conversiones 
del combustible cercanas al 100%. De este modo, aunque las partículas del 
transportador de oxígeno Cu4MA6 son las más reactivas, presentan bajas resistencias 
mecánicas (<1 N).  
 
Tabla 3.7. Funcionalidad global de los transportadores de oxígeno preparados por spray drying. 
Transportador de 
oxígeno Aglomeración Concentración de O2 Reactividad 
Resistencia 
Mecánica (N) 
Velocidad de 
atrición, Ai (%/h) 
C4T6_950 Si --- --- --- --- 
C4T6_970 Si --- --- --- --- 
C4MA6_1000 No Equilibrio Muy Alta 0.6 1.2 
C4MA6_1030 No Equilibrio Muy Alta 0.8 1.4 
C4S6_1000 No Equilibrio Muy Alta 0.7 19.4 
C4S6_1030 No Equilibrio Muy Alta 0.5 25.6 
C4MA4T2_970 No Ligeramente inferior al 
equilibrio Alta 1.0 1.4 
C4MA4T2_1000 No Ligeramente inferior al 
equilibrio Alta 1.5 0.5 
C4MA2T4_970 No Ligeramente inferior al 
equilibrio Alta 1.3 1.1 
C4MA2T4_1000 No Ligeramente inferior al 
equilibrio Alta 1.0 0.6 
C4MA4S2_1000 No Inferior al Equilibrio Media 1.4 0.2 
C4MA4S2_1030 No Inferior al Equilibrio Media 1.7 0.3 
C4T4S2_950 No Ligeramente inferior al 
equilibrio Alta 1.7 0.5 
C4T4S2_970 No Ligeramente inferior al 
equilibrio Alta 1.8 0.6 
C4T2S4_1000 Si --- --- --- --- 
C4T2S4_1030 Si --- --- --- --- 
Cu60MgAl_SD No Equilibrio Muy alta 2.4 0.004** 
*Resistencia mecánica: Baja (<1 N); Media (+1-2 N); alta (>2 N) 
**Medida en el reactor de lecho fluidizado discontinuo 
 
Por otro lado, el transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD mostró alta reactividad en 
TGA y en reactor de lecho fluidizado discontinuo. Por lo tanto, igual que en los 
transportadores de oxígeno preparados por mezcla másica y compresión, los 
transportadores de oxígeno con un 60% de óxido de cobre y usando como inerte 
MgAl2O4 muestran altos valores de reactividad y de generación de oxígeno, así como 
unos valores de velocidad de atrición que los hacen buenos candidatos para el proceso 
CLOU. Por lo tanto se decidió seleccionar el material Cu60MgAl_SD como el 
transportador de oxígeno más prometedor para el proceso CLOU y realizar su estudio 
pormenorizado durante la combustión de carbón tanto en un lecho fluidizado 
discontinuo como en una planta piloto en continuo. 
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3.2 Análisis de la transferencia de oxígeno en la combustión de carbón  
 
Después del estudio de diferentes materiales como transportadores de oxígeno, 
mostrado en la sección 3.1, se seleccionó el transportador Cu60MgAl_SD como el 
mejor candidato para el proceso CLOU. Para determinar su comportamiento frente a la 
generación de oxígeno en unas condiciones de operación similares a las que se tendrían 
en el proceso CLOU, se realizaron experimentos de múltiples ciclos redox en un reactor 
de lecho fluidizado discontinuo para combustibles sólidos (reactor de lecho fluidizado 
discontinuo III, Artículo IV). 
 
Los experimentos se realizaron con una masa de lecho de 240 g. Durante el periodo de 
reducción se utilizaron pequeñas cargas de carbón bituminoso alto en volátiles pre-
tratado (carbón colombiano “El Cerrejón”), con tamaños de partícula +0.1-0.3 mm. El 
cociente másico entre el transportador de oxígeno y el carbón se varió entre 12 y 1200. 
Se realizaron 34 ciclos redox con el transportador de oxígeno, lo que resulta en un total 
de 31 horas de operación entre 900 y 950 ºC. Durante este tiempo el transportador de 
oxígeno no mostró problemas de aglomeración, incluso cuando el transportador de 
oxígeno llegó a estar altamente reducido a Cu2O durante el periodo de reducción. A 
modo de ejemplo, la Figura 3.19 muestra las concentraciones de O2, CO2, CO, CH4 y H2 
medidas a la salida del reactor y la temperatura del lecho durante un ciclo redox típico a 
925ºC con un inventario de transportador de oxígeno de 240 g. Durante la reducción se 
utilizó como gas de fluidización N2, y aire durante la oxidación. El tiempo t = 0 
corresponde al inicio del periodo de reducción, es decir cuando se reemplaza el aire de 
la oxidación por N2. Al comienzo, el transportador de oxígeno libera O2 hasta alcanzar 
la concentración de equilibrio a la temperatura del lecho. En este periodo de tiempo, la 
velocidad de conversión del transportador de oxígeno se encuentra limitada por la 
velocidad del gas, el cual arrastra el O2 producido en condiciones de equilibrio. Después 
de un corto periodo en atmósfera inerte se alimenta al reactor una carga de 2 g de 
partículas de carbón, tras la cual se observa CO2 y O2 en los gases de salida del reactor. 
No aparece ningún otro componente, como podría ser H2, CO o CH4, lo que indica 
combustión completa de los volátiles y del char. La concentración de CO2 fue del 76% 
y se mantuvo constante durante alrededor de 8 segundos. Posteriormente la 
concentración de CO2 se redujo a 0 cuando se alcanzó la combustión completa de la 
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carga de carbón alimentada. Este resultado sugiere una rápida combustión del carbón y 
de generación de oxígeno. En estas condiciones, el flujo de gas de salida del reactor se 
incrementó por un factor de 5 con respecto a la corriente de N2 entrante debido a la gran 
cantidad de CO2 y H2O generados durante la combustión del carbón. Además, la 
velocidad de generación de oxígeno fue tan alta como para suministrar oxígeno gaseoso 
(O2) en exceso junto a los gases de combustión. 
 
Tiempo (s)
0 300 600 900
Co
n
c
en
tr
a
ci
ón
 
(%
)
0
20
40
60
80
100
Co
n
v
er
s
ió
n
 
de
l s
ól
id
o
 
 
(-)
0.0
0.2
0.4
0.6
0.8
1.0
Te
m
pe
ra
tu
ra
 
(ºC
)
900
920
940
960
980
1000
CO2 O2
XOx
T
reducción oxidación
Alimentación
de carbón
 
Figura 3.19. Concentraciones de O2, CO2, CO, H2 y CH4 durante un típico ciclo redox con 
Cu60MgAl_SD. También se muestran la variación de conversión del transportador de oxígeno, XOx, y la 
temperatura durante los periodos de reducción y oxidación. T0 = 925ºC; reducción con N2 y oxidación con 
aire; fracción másica de transportador de oxígeno: 100%. Carga de carbón: 2g. Cociente TO/carbón = 120 
 
Durante la combustión, la temperatura del lecho se incrementó unos 30 ºC debido a la 
exotermicidad de la reacción del CuO con el carbón, ver Ecuación 1.11. La 
concentración de oxígeno aumentó en el lecho, manteniéndose cerca del valor de la 
concentración en equilibrio cuando la temperatura variaba. Este hecho indica que el 
transportador de oxígeno es capaz de transferir todo el oxígeno demandado en la 
combustión del carbón.  
 
En la Figura 3.19 también se muestra la variación de la conversión del transportador de 
oxígeno, XOx, con el tiempo de reacción. Se puede observar que el transportador de 
oxígeno se convertía lentamente durante el periodo previo a la alimentación de carbón, 
ya que la velocidad de generación de O2 estaba limitada por la concentración de 
equilibrio (en ausencia de combustible). Cuando se alimentaba carbón al lecho, se 
produjo una brusca variación de la conversión del transportador de oxígeno debido a la 
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rápida transferencia de oxígeno del transportador de oxígeno al combustible. Después 
de que se quemara por completo el carbón, el transportador de oxígeno continuó 
generando O2, debido a que no se agotó por completo el O2 del transportador durante la 
etapa de combustión, alcanzándose de nuevo la concentración de equilibrio. La 
variación de la conversión del sólido durante el periodo de reducción fue del 41%. El 
periodo de oxidación comenzó en t = 360 s y se produjo un rápido incremento de la 
temperatura del lecho debido a la exotermicidad de la oxidación del Cu2O a CuO. De 
forma similar a lo ocurrido en el periodo de reducción, la concentración de O2 se 
mantuvo próxima a la del equilibrio hasta que se oxidó por completo el transportador de 
oxígeno, lo cual concuerda con la alta reactividad del material observado en la TGA en 
el apartado 3.1.3.1. 
 
Estas mismas series experimentales se realizaron a diferentes temperaturas iniciales, T0, 
de 900, 925 y 950 ºC. En estos casos, cuando se alimentaba el carbón al lecho la 
temperatura se incrementaba durante la combustión de carbón hasta 930, 955 y 980 ºC, 
respectivamente. Dicha temperatura máxima se consideró la temperatura de reacción. 
 
3.2.1 Efecto de la relación entre el transportador de oxígeno y el carbón 
 
Para analizar la combustión de carbón en un proceso CLOU, debe tenerse en cuenta que 
en el reactor de reducción se suceden dos procesos en serie: la generación de O2 y la 
combustión del carbón con el O2 generado. Si el flujo de oxígeno generado por el 
transportador de oxígeno es mayor que la velocidad de combustión del carbón, se 
alcanza la concentración de oxígeno en equilibrio, y por lo tanto la velocidad de 
combustión del carbón dependerá de la propia reactividad del carbón. Por el contrario, 
si no se alcanzase la concentración de O2 en equilibrio, la velocidad de combustión del 
carbón se vería limitada por la velocidad de generación de oxígeno. 
 
En las condiciones de operación seleccionadas para la Figura 3.19 la conversión del 
carbón estaba limitada por su propia reactividad, es decir por la velocidad de 
combustión del carbón a la concentración de O2 existente en el lecho y no por la 
velocidad a la que el transportador de oxígeno transfiere oxígeno al combustible, ya que 
había O2 libre en el reactor. El transportador de oxígeno, podría donar oxígeno a una 
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mayor velocidad si hubiera habido una mayor cantidad de carbón. Por ello se variaron 
las relaciones de transportador de oxígeno/combustible entre 12 y 1200. 
 
Se observó que con cocientes inferiores a 35 el transportador de oxígeno se reducía por 
completo después de la alimentación del carbón quedando char sin quemar en el lecho. 
Por lo tanto, algo de char inquemado se quemaba en el periodo de oxidación posterior, 
lo cual era evidenciado por la presencia de CO2 en los gases a la salida del reactor. El 
valor de 35 para el cociente entre el transportador de oxígeno y el carbón estaba cerca 
del valor de oxígeno estequiométrico necesario en el lecho para convertir este carbón en 
CO2 y H2O, que era de 30. La relación determinada era ligeramente superior a la teórica 
debido a que parte del oxígeno en las partículas era liberado antes de la alimentación del 
carbón al lecho. No obstante, hay que destacar que lo que se pretender determinar es la 
velocidad de generación de oxígeno durante su reducción, siendo para ello irrelevante el 
hecho de que quedase char sin quemar al final de la etapa de reducción. 
 
Para determinar la velocidad máxima de combustión de carbón y de transferencia de 
oxígeno por parte del transportador de oxígeno se realizaron experimentos variando la 
relación másica transportador de oxígeno a combustible. En primer lugar se llevaron a 
cabo experimentos variando la carga de carbón desde 0.2 a 2 g, lo que corresponde a 
ratios (transportador de oxígeno/carbón) entre 1200 y 120. Como se esperaba, la 
concentración de CO2 a la salida del reactor se incrementó con la cantidad de carbón 
añadida ya que se quemaba más carbón, por lo que el transportador de oxígeno 
transfería más oxígeno. No se detectaron en ningún caso ni CH4, CO ni H2, indicando 
combustión completa de los volátiles en el lecho, así como el carbono del char. De la 
evolución del CO2 y O2 en la fase gaseosa, es posible calcular la velocidad instantánea 
de transferencia de oxígeno, 
2 ,O Red
r , con la Ecuación (2.10). La Figura 3.20 muestra la 
velocidad instantánea de transferencia de oxígeno durante el periodo de combustión, 
2 ,O Red
r , en función del cociente másico entre transportador de oxígeno y el carbón 
alimentado. El efecto del cociente entre el transportador de oxígeno y el carbón es 
evidente en la velocidad de transferencia de oxígeno. En este caso se observó que 
2 ,O Red
r  
es inversamente proporcional al cociente entre el transportador de oxígeno y el carbón. 
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Figure 3.20. Velocidad instantánea de transferencía de oxígeno, 
2 ,O Red
r , para el Cu60MgAl_SD en 
función del cociente másico entre el transportador de oxígeno y el carbón alimentado. Tmax = 955ºC. 
Fracción másica de transportador de oxígeno en el reactor: 100 %. 
 
El creciente requerimiento de oxígeno cuando la carga de carbón aumenta (es decir, 
cuando el cociente disminuye) es completamente satisfecho por el transportador de 
oxígeno. Por lo tanto, en las condiciones CLOU usadas en estos experimentos, el 
oxígeno generado por el transportador de oxígeno no está limitado por la reactividad del 
mismo, sino por la demanda de oxígeno por parte del carbón. Es decir, cuanto más 
oxígeno es demandado, más oxígeno es suministrado. Este hecho sugiere que una 
disminución del cociente entre el transportador de oxígeno y carbón podría permitir 
incrementar la velocidad de generación de oxígeno proporcionada por el transportador 
de oxígeno Cu60MgAl_SD. Se observó que un descenso en dicho cociente por debajo 
de un valor de 50 causaba la aparición de CO junto a CO2 en los gases de salida durante 
el periodo de reducción, así como una concentración de O2 inferior a la de equilibrio. 
Sin embargo, no se encontraron en ningún caso ni CH4, ni H2. Este hecho sugiere que la 
presencia de CO con los gases de combustión no es debido a la limitación del 
transportador de oxígeno para suministrar el oxígeno requerido por el combustible, sino 
más bien a la ineficiente combustión del char o de los volátiles a bajas concentraciones 
de O2. Además, se observó una concentración de oxígeno significativamente menor que 
la de equilibrio, lo que indicaba que la velocidad de transferencia de oxígeno está 
alcanzando el valor máximo dado por la reactividad del transportador de oxígeno. Por lo 
tanto, la velocidad instantánea máxima de transferencia de oxígeno no se pudo 
determinar durante esta serie experimental, siendo necesario trabajar con menores 
valores del cociente entre el transportador de oxígeno y carbón.  
 103 
 
Con el objetivo de disminuir el cociente entre el transportador de oxígeno y el carbón 
pero a la vez manteniendo la confianza en los resultados obtenidos, se realizó una serie 
experimental diluyendo el transportador de oxígeno con partículas de alúmina, pero 
manteniendo la masa total de sólidos en el reactor de 240 g. En esta segunda tanda de 
experimentos se utilizaron cargas de carbón en el rango 0.4-1.2 g a 925 ºC usando una 
fracción másica de transportador de oxígeno del 10% en alúmina. Por lo tanto, el ratio 
(transportador de oxígeno/carbón) estaba en el rango 60-20. Finalmente, para 
determinar la velocidad máxima de transferencia de oxígeno se realizó una tercera serie 
experimental, donde la fracción másica de Cu60MgAl_SD en el lecho fue de 2.5%, y 
las cargas de carbón eran entre 0.03 y 0.5 g, lo que corresponde a ratios (transportador 
de oxígeno/carbón) entre 200 y 12. 
 
La Figura 3.21 muestra la velocidad instantánea de transferencia de oxígeno en función 
del cociente másico entre el transportador de oxígeno y el carbón en escala doble 
logarítmica. Para observar la tendencia global de la velocidad de transferencia de 
oxígeno, se incluyen en la gráfica los resultados obtenidos con las diferentes diluciones 
del transportador de oxígeno en alúmina, es decir con fracciones másicas del 100%, del 
10% y el 2.5%. Se puede observar una tendencia similar entre los datos obtenidos con 
las diferentes diluciones del transportador de oxígeno para similares cocientes másicos. 
Cuando disminuye el cociente (transportador de oxígeno/carbón) desde valores altos 
hasta valores de 25, la velocidad de transferencia de oxígeno aumenta. Sin embargo, se 
puede observar que a menores valores del cociente (transportador de oxígeno/carbón) la 
velocidad de transferencia de oxígeno alcanza un máximo, y no se obtienen mayores 
incrementos en la velocidad de transferencia de oxígeno aunque se disminuya el 
cociente (transportador de oxígeno/carbón). Por lo tanto, para cocientes inferiores a 25, 
donde se ha alcanzado la velocidad máxima de transferencia de oxígeno, la conversión 
del carbón está limitada por la velocidad de transferencia de oxígeno del transportador 
de oxígeno. El valor calculado de la máxima velocidad de transferencia de oxígeno fue 
de 2.6 10-3 kg O2/s por kg de transportador de oxígeno cuando la temperatura durante el 
periodo de reducción fue de 955 ºC. 
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Figura 3.21. Velocidad instantánea de transferencia de oxígeno, 
2 ,O Red
r , para el transportador de oxígeno 
Cu60MgA_SD en función del cociente másico entre el transportador de oxígeno y el combustible. Tmax= 
955 ºC. Fracción másica del transportador de oxígeno en el reactor: (■) 100%; (▲) 10%; (●) 2.5% con 
carbón; (●) 2.5% de transportador de oxígeno con char. 
 
A las otras temperaturas analizadas (T0 = 900 ºC y T0 = 950 ºC) se encontraron 
tendencias similares para las velocidades de generación de oxígeno en función del 
cociente (transportador de oxígeno/carbón). No obstante, la velocidad máxima de 
generación de oxígeno aumentaba al aumentar la temperatura de reacción como puede 
verse en la Tabla 3.8.  
 
Tabla 3.8. Valor máximo de la velocidad de generación de oxígeno, 
2 ,O max
r , para el transportador de 
oxígeno Cu60MgAl_SD y el inventario necesario calculado de transportador de oxígeno en el reactor de 
reducción para la combustión de carbón, mRR, en función de la temperatura. 
Tmax (ºC) ,maxOr 2 ·10
3
 
(kgO2/s por kg TO) 
mRR 
(kg TO/MWt) 
930 2.1 39 
955 2.6 32 
980 2.8 29 
 
3.2.2 Regiones de combustión 
 
Analizando los productos de combustión al variar el cociente (transportador de 
oxígeno/carbón) se pueden delimitar diferentes regiones de combustión para el proceso 
CLOU. La Figura 3.22(a) muestra el rendimiento a CO2, 2COγ , mientras que en la Figura 
3.22(b) se muestra el cociente entre la concentración de O2 a la salida del reactor y la 
concentración de O2 en equilibrio, O2/O2,eq. Según estos resultados se pueden 
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diferenciar tres regiones. Se define la Región I como la región donde no hay CO en los 
gases de salida del reactor, correspondiendo a cocientes transportador de 
oxígeno/carbón superiores a 50. La velocidad de transferencia de oxígeno para la 
frontera entre regiones era alrededor de 1.4·10-3 kg O2/s por kg de transportador de 
oxígeno.  
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Figura 3.22. (a) Rendimiento a CO2 y (b) cociente entre la concentración de O2 a la salida del reactor y la 
concentración de O2 en equilibrio, O2/O2,eq, en función del cociente másico entre el transportador de 
oxígeno y el carbón. Tmax = 925 ºC. Fracción másica del transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD en el 
reactor: (■) 100 %; (▲) 10 %; (●) 2.5 %. 
 
En la Figura 3.22 se puede observar que tanto el rendimiento a CO2 como la 
concentración de O2 disminuyen cuando el cociente entre el transportador de oxígeno y 
el carbón disminuye por debajo de 50. Este comportamiento es debido a que el 
transportador no es capaz de generar oxígeno lo suficientemente rápido para quemar por 
completo el carbón a CO2, aunque se trabajara en condiciones sobre-estequiométricas, 
es decir, por encima de 30 kg de transportador de oxígeno por kg de carbón. Por lo 
tanto, en la Región II, aparecen simultáneamente O2 y CO en los gases de salida del 
reactor. Esta región está limitada por valores del cociente entre el transportador de 
oxígeno y el carbón entre 25 y 50. Además, en esta región se encontraron juntos CO y 
O2 a la salida del reactor debido a que la concentración de O2 en los gases era 
demasiado baja para permitir la completa combustión de CO a CO2. La cantidad de O2 
en los gases de combustión debería haber sido suficiente para convertir el CO 
remanente a CO2, pero esto no ocurrió en el reactor (con cocientes superiores a 35).  
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Finalmente, se define la Región III como aquella donde aparecía CO inquemado sin O2 
presente en los gases de salida. En esta región se alcanza la máxima velocidad de 
transferencia de oxígeno, y disminuyendo el inventario de sólidos no es posible 
suministrar el oxígeno necesario para convertir por completo el carbón en el reactor de 
reducción a la velocidad demandada por el carbón. Este hecho determina un cambio en 
el proceso limitante durante la conversión del carbón, pasando de estar controlada por la 
reactividad del char a ser controlada por la velocidad de producción de oxígeno por 
parte del transportador de oxígeno, y determinado por la reactividad del transportador 
de oxígeno. Esta región fue observada para valores del cociente transportador de 
oxígeno/carbón inferiores a 25. 
 
Se puede relacionar la velocidad de transferencia de oxígeno con el inventario de sólido 
necesario para suministrar el oxígeno para la combustión del combustible en el reactor 
de reducción. Así, el inventario de sólidos, RRm , depende del flujo de carbón que se 
puede procesar con el transportador de oxígeno a la velocidad de transferencia de 
oxígeno supuesta, 
2 ,O Redr , y se calcula como: 
2
3
,
10 SFRR
O Red
m
r PCI
Ω
=  (3.1) 
siendo ΩSF la masa de oxígeno requerida por kg de carbón y PCI es el valor de poder 
calorífico inferior del combustible sólido. Del análisis del carbón mostrado en la Tabla 
2.2, se calculó un valor de ΩSF = 2.1 por kg de carbón, donde el PCI del carbón “El 
Cerrejón” pre-tratado es de 25.878 kJ/kg. Por lo tanto, usando la Ecuación (3.1) y con 
los valores de velocidad de trasferencia de oxígeno mostrados en la Figura 3.21 se 
puede calcular el inventario de sólidos en el reactor de reducción correspondiente a cada 
velocidad de transferencia de oxígeno. La Figura 3.23 muestra las tres regiones de 
combustión encontradas relacionando el inventario de sólidos en el reactor de reducción 
con el cociente entre el transportador de oxígeno y el carbón. Como se puede observar, 
al disminuir el cociente disminuye el inventario de sólidos en el reactor de reducción, 
hasta alcanzar un valor estable en el cual se ha alcanzado la máxima velocidad de 
transferencia de oxígeno, y por lo tanto aunque se siga disminuyendo el cociente 
(transportador de oxígeno/carbón) no disminuye el inventario de sólidos necesario.  
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Figura 3.23. Inventario de sólidos en el reactor de reducción calculado para el transportador de oxígeno 
Cu60MgAl_SD en función del cociente másico entre el transportador de oxígeno y el carbón. Tmax= 
955ºC. Fracción másica del transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD en el reactor: (■) 100%; (▲) 10%; 
(●) 2.5%. 
 
La Figura 3.23 también muestra los inventarios que separa cada región a la Tmax = 
955ºC. Un inventario de 58 kg/MWt separaría las Regiones I y II. La Región II se 
dividiría en dos sub-regiones en función de si existe en el reactor suficiente O2 para 
quemar el CO generado o no. Así, dentro de la Región II y entre 32 y 43 kg/MWt no 
habría suficiente O2 libre para quemar el CO, mientras que en el rango 43-58 kg/MWt se 
podría obtener combustión completa del combustible corriente abajo en una etapa 
posterior por medio de una combustión catalítica sin la necesidad de añadir O2 
adicional. Finalmente, la Región III comienza a partir de inventario de sólidos inferiores 
a 32 kg/MWt. Con este inventario no había O2 en la corriente de salida del reactor, y no 
se lograría la combustión completa. 
 
Por otra parte, el inventario de sólidos en el reactor de reducción depende de la 
temperatura del reactor, ya que la velocidad de transferencia de oxígeno depende de la 
temperatura. En la Tabla 3.8 se muestran los inventarios de sólidos calculados a las tres 
temperaturas utilizadas. Así, a 930ºC serían necesarios 39 kg/MWt en el reactor de 
reducción, disminuyendo hasta 29 kg/MWt al aumentar la temperatura hasta 980ºC. 
Estos valores de inventario de sólidos corresponden a la cantidad mínima de sólido 
necesario para generar el oxígeno necesario para la combustión del carbón. Sin 
embargo, de los resultados experimentales se deduce que es necesario tener un exceso 
de oxígeno en los gases de salida del reactor para alcanzar la combustión completa del 
combustible a CO2 y H2O.  
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3.2.3 Determinación de la velocidad máxima de generación de oxígeno 
durante la combustión de char  
 
La conversión de carbón incluye una primera etapa de desvolatilización y la posterior 
combustión de la materia volátil y el residuo carbonoso (char). Según el esquema 
CLOU, la conversión de char es clave para obtener elevadas eficacias de captura de CO2 
en el proceso. Para evaluar de manera independiente la conversión del char se realizaron 
experimentos usando cargas de char en vez de carbón. El cociente entre el transportador 
de oxígeno y el char se varió entre 150 a 14. Igual que en el caso de los experimentos 
con carbón, a altos valores del cociente transportador de oxígeno/char se obtenía una 
concentración de O2 igual a la de equilibrio. La concentración de oxígeno descendía con 
valores del cociente inferiores a 130, llegando a ser 0 con cocientes inferiores a 50. En 
todos los experimentos realizados con char no se detectó la presencia de CO en los 
gases de salida del reactor durante la combustión, incluso cuando no había O2 en los 
gases de salida. Este hecho sugiere que el CO detectado en los experimentos con carbón 
y cocientes (transportador de oxígeno/carbón) inferiores a 50 provenía de los volátiles 
inquemados, los cuales tienen un peor contacto con el O2 generado en el lecho 
fluidizado.  
 
La Figura 3.21 muestra también la velocidad de generación de oxígeno en función del 
cociente másico entre el transportador de oxígeno y el char con partículas de 
Cu60MgAl_SD diluidas al 2.5% en alúmina. Se puede observar una tendencia similar a 
la obtenida con carbón, aunque la velocidad máxima de transferencia de oxígeno fue 
menor cuando se usó char. La mayor velocidad de transferencia de oxígeno obtenida 
cuando se quemaba carbón podría ser explicada por la reducción directa del CuO por los 
volátiles. En este caso, la reacción gas-sólido entre los volátiles y el transportador de 
oxígeno podría ser más rápida que la velocidad de generación de oxígeno gaseoso. La 
velocidad de transferencia de oxígeno determinada con carbón es la más cercana a la 
que se tendrá en una unidad CLOU. No obstante, la máxima velocidad de transferencia 
de oxígeno usando char en el reactor lecho fluidizado discontinuo es la máxima 
velocidad de generación de oxígeno gaseoso por parte de las partículas, siendo ésta 
similar a la obtenida en la TGA. De este modo, se obtuvo una velocidad de transferencia 
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de oxígeno 2.6·10-3 kg O2/s con carbón y 1.2·10-3 kg O2/s con char, ambas a 955ºC los 
cuales pueden compararse con la velocidad de generación de oxígeno de 1.57·10-3 kg 
O2/s en la TGA a 1000ºC y sin combustible. 
 
Por otro lado, con los resultados obtenidos durante la combustión del char se puede 
calcular su velocidad de combustión. La Figura 3.24 muestra la velocidad de 
combustión del char en función del cociente másico entre el transportador de oxígeno y 
el char. La velocidad de combustión del char se incrementa al incrementarse el cociente 
(transportador de oxígeno/char) hasta alcanzar un máximo con cocientes superiores a 
100. A cocientes menores, la velocidad de combustión del char está limitada por la 
velocidad de suministro de oxígeno por parte del transportador de oxígeno. A cocientes 
(transportador de oxígeno/char) mayores a 100 la disponibilidad de oxígeno no está 
limitada por la reactividad del transportador de oxígeno. En consecuencia, todo el 
oxígeno demandado para la combustión del char es suministrado a una velocidad 
suficientemente alta por el transportador de oxígeno. Por tanto, la velocidad de 
combustión está fijada por la propia reactividad del char y por la concentración de O2 en 
el reactor, la cual se encuentra determinada por el equilibrio termodinámico de la 
descomposición del CuO a Cu2O.  
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Figura 3.24. Velocidad de combustión de char, ( charr− ), para el transportador de oxígeno 
Cu60MgAl_SD en función del cociente másico entre el transportador de oxígeno y el char. Tmax= 955 ºC. 
Fracción másica del transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD en el reactor: 2.5%. 
 
De los resultados obtenidos en este apartado se puede concluir que es deseable una 
pequeña cantidad de oxígeno en la corriente gaseosa a la salida del reactor de reducción 
para conseguir combustión completa del carbón, correspondiente a la Región I en la 
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Figura 3.23. De esta forma, se evita la necesidad de instalar una etapa con un post-
quemador para completar la combustión de los gases de salida. Es necesario mencionar 
que esto no significa que se convierta todo el carbón, sino que la cantidad de 
transportador de oxígeno es suficiente para aportar la cantidad de O2 demandada a la 
velocidad requerida. Hay que tener en cuenta que dependiendo de la reactividad del char 
y del tiempo de residencia en el reactor de reducción, una parte del char será transferido 
al reactor de oxidación, lo cual afectará a la captura de CO2. Este hecho se considerará 
más adelante en esta Tesis Doctoral. 
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3.3 Demostración del proceso en una planta en continuo de 1.5 kWt con 
diferentes combustibles sólidos 
 
El proceso CLOU presenta grandes ventajas para la combustión de carbón con 
transportadores de oxígeno, entre las que destaca la posible combustión completa del 
carbón con inventarios de sólidos reducidos, tal y como se ha visto en la sección 
anterior. Debido a ello, en los últimos años ha existido un importante interés en el 
desarrollo de materiales con capacidad de generar O2 en el reactor de reducción, como 
se muestra en la Tabla 1.8. Sin embargo, a día de hoy, todavía hay pocos estudios del 
proceso CLOU en continuo con combustibles sólidos, y todos ellos han sido realizados 
en la presente Tesis Doctoral. 
 
En el apartado anterior se ha seleccionado un transportador de oxígeno basado en CuO 
con excelentes cualidades para su uso en el proceso CLOU con combustibles sólidos. 
Este material presentó alta resistencia a la aglomeración, baja velocidad de atrición y 
alta reactividad en la generación de oxígeno. Con este transportador de oxígeno se va a 
demostrar la viabilidad del proceso en continuo. Para ello, se ha utilizado una planta en 
continuo de 1.5 kWt. La unidad CLOU consta de dos reactores de lecho fluidizado 
interconectados (el reactor de reducción y el reactor de oxidación), con el transportador 
de oxígeno circulando continuamente entre ambos. Se llevó a cabo el estudio del 
proceso CLOU con el transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD con diferentes 
carbones, así como con biomasa. Además, se estudió la presencia de compuestos de 
azufre tanto en la corriente de CO2 capturada como en la del aire agotado, analizándose 
la posible emisión de productos contaminantes como el SO2 a la atmósfera.  
 
3.3.1 Evaluación preliminar de la capacidad para transferir oxígeno del 
transportador de oxígeno en continuo 
 
Antes de operar en continuo en la planta con alimentación de carbón, se estudió en 
primer lugar la capacidad del transportador Cu60MgAl_SD para transferir oxígeno 
desde el reactor de oxidación hasta el reactor de reducción durante la operación en 
continuo sin alimentación de carbón (Articulo II). Se llevaron a cabo un total de 40 h de 
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operación a altas temperaturas, durante las cuales se analizó el efecto de la temperatura 
del reactor de reducción, la velocidad de circulación del sólido y la velocidad del gas de 
fluidización  en la velocidad de generación de oxígeno. Además, se estudió el efecto de 
la concentración de oxígeno en el reactor de oxidación sobre la capacidad de 
regeneración del transportador a diferentes temperaturas. En este apartado se usó CO2 
como gas de fluidización en el reactor de reducción, tal y como ocurriría en un sistema 
CLOU industrial; ver Figura 1.18. Sin embargo, la mayor parte de los experimentos 
realizados en esta Tesis Doctoral se llevaron a cabo usando N2 como gas de fluidización 
en el reactor de reducción para poder evaluar la eficacia de combustión y de captura de 
CO2 cuando se alimenta un combustible sólido. Para evaluar el efecto del gas de 
fluidización se realizó un test usando N2 en vez de CO2. No se encontraron diferencias 
en la concentración de O2 ni en la velocidad de generación de O2 cuando se usaban N2 o 
CO2 como gases de fluidización. Por lo tanto, los resultados descritos en secciones 
posteriores no están afectados por realizar los experimentos con N2 en vez de CO2.  
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Figura 3.25. Concentración de O2 en los reactores de reducción (-●-) y oxidación (-∆-) y variación de la 
conversión del sólido (-■-) obtenidos en función de: (a) velocidad de circulación de los sólidos; y (b) 
velocidad del gas de fluidización en el reactor de reducción. Concentración de O2 en las condiciones del 
equilibrio:- - -; Temperatura en el reactor de reducción: -X-. 
 
Las Figuras 3.25(a) y (b) muestran la concentración de O2 en los reactores de reducción 
y oxidación y la temperatura del reactor de reducción durante los periodos de estado 
estacionario en función de la velocidad del gas en el reactor de reducción y de la 
velocidad de circulación de los sólidos. También se muestra la correspondiente 
concentración de O2 en el equilibrio en el reactor de reducción y la variación de la 
conversión del transportador de oxígeno, ∆XTO.  
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Durante los experimentos se pudo observar que el transportador de oxígeno era capaz de 
generar oxígeno en el reactor de reducción en todas las condiciones experimentales. 
Además en todos los casos la concentración de O2 estaba muy cercana a la 
concentración de equilibrio. En consecuencia, la reducción del transportador de oxígeno 
era lo suficientemente rápida para alcanzar las condiciones de equilibrio. Se puede 
observar que al aumentar la velocidad de circulación de sólidos disminuía la 
concentración de oxígeno en el reactor y, por tanto, la conversión del transportador de 
oxígeno. También, disminuye la temperatura del reactor de reducción, ya que se 
recircula una mayor cantidad de sólidos a menor temperatura. 
 
Al aumentar la velocidad del gas en el reactor de reducción, ver Figura 3.25(b), aumenta 
el flujo de O2 transferido en el reactor de reducción. Consecuentemente, la variación de 
la conversión de los sólidos también aumenta. Este resultado muestra que el 
transportador de oxígeno es capaz de liberar oxígeno en condiciones de equilibrio en un 
amplio rango de conversiones del sólido, es decir ∆XTO = 0.05-0.82. Además, también 
aumenta el oxígeno demandado por el transportador de oxígeno para su regeneración en 
el reactor de oxidación, y consecuentemente, disminuye la concentración de O2 en el 
reactor de oxidación. 
 
Para maximizar el uso del aire en un sistema a escala industrial, la concentración de O2 
a la salida del reactor debería ser cercana a la del equilibrio. Para simular las 
condiciones de operación en un reactor industrial, se disminuyó la concentración de O2 
a la entrada del reactor de oxidación hasta obtener valores cercanos a los del equilibrio, 
a dos temperaturas diferentes del reactor de oxidación: 900 y 950ºC. Mayores 
temperaturas en el reactor de oxidación podrían disminuir el uso del O2 en el reactor de 
oxidación. Es necesario indicar que la concentración de O2 en el reactor de oxidación 
deberá ser mayor que la concentración en equilibrio a la temperatura del reactor. En 
todos los casos, el transportador de oxígeno se puede regenerar en el reactor de 
oxidación y la concentración de oxígeno medida en el reactor de reducción se mantuvo 
muy próxima a la concentración de equilibrio, incluso cuando la temperatura del reactor 
de oxidación era mayor que en el reactor de reducción. Así, en un sistema CLOU no es 
necesario trabajar a menores temperaturas en el reactor de oxidación, lo cual sería 
posible industrialmente debido a que la reacción en el reactor de reducción es 
exotérmica. 
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En las series experimentales llevadas a cabo en la planta en continuo sin alimentación 
de carbón, se comprobaron tres características del transportador de oxígeno 
fundamentales para el proceso CLOU: (1) era capaz de liberar oxígeno a 
concentraciones de equilibrio en el reactor de reducción a diferentes temperaturas; (2) se 
regeneraba en el reactor de oxidación con diferentes concentraciones de O2 y diferentes 
temperaturas; y (3) mostraba un buen comportamiento fluidodinámico, sin tendencia a 
la aglomeración.  
 
3.3.2 Demostración del proceso en una planta en continuo de 1.5 kWt con 
carbón 
 
En este apartado se describen los resultados obtenidos durante la combustión de carbón 
en una planta piloto compuesta de dos lechos fluidizados interconectados. Esta fue la 
primera vez en la literatura que se llevó a cabo el proceso CLOU en un sistema en 
continuo, demostrándose la viabilidad del proceso CLOU para realizar la combustión de 
carbón con captura de CO2. Posteriormente, el proceso CLOU se llevó a cabo con 
distintos combustibles sólidos, incluyendo carbones de distinto rango y biomasa. Esta 
extensa campaña experimental fue fundamental para comprender el proceso CLOU, sus 
ventajas y desventajas, su flexibilidad en función del combustible y de las condiciones 
de operación, así como sus posibles problemas operacionales.  
 
Para demostrar la viabilidad del proceso CLOU (Artículo V) se realizaron 3 series 
experimentales con el transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD usando como 
combustible el carbón colombiano “El Cerrejón” pre-tratado (carbón bituminoso alto en 
volátiles, ver Tabla 2.2). La Tabla 3.9 muestra una recopilación de las principales 
variables usadas en cada experimento. Las partículas de transportador de oxígeno se 
usaron durante 30 horas con fluidización a alta temperatura, de las cuales 18 h 
corresponden a la combustión de carbón. 
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Tabla 3.9. Datos de las principales variables usadas en los experimentos en la planta en continuo de 1.5 
kWt para CLOU. 
Test TRR 
(ºC) 
φ  
(−) 
λ  
(−) 
TOmɺ  
(kg/h) 
SFmɺ  
(kg/h) 
Potencia 
(W) 
mTO 
(g) RR
m  
(kg/MWt) 
RRτ  (min) 
CLOU01 903 1.2 2.8 4.2 0.112 681 412 605 5.9 
CLOU02 917 1.2 2.8 4.2 0.112 681 412 605 5.9 
CLOU03 941 1.2 2.8 4.2 0.112 681 373 547 5.3 
CLOU04 960 1.2 2.8 4.2 0.112 681 393 577 5.6 
CLOU05 924 4.3 4.7 9.0 0.067 410 471 1150 3.1 
CLOU06 929 3.2 3.5 9.0 0.089 541 452 835 3.0 
CLOU07 917 2.6 2.8 9.0 0.112 681 412 605 2.7 
CLOU08 920 2.1 2.3 9.0 0.135 821 373 454 2.5 
CLOU09 925 1.1 1.2 9.0 0.256 1560 368 235 2.5 
CLOU10 901 1.1 2.8 3.7 0.112 681 452 663 7.3 
CLOU11 901 2.0 2.8 7.0 0.112 681 452 663 3.9 
CLOU12 898 4.0 2.8 13.9 0.112 681 491 721 2.1 
 
Durante las diferentes series experimentales se variaron la temperatura del reactor de 
reducción (CLOU01-CLOU04), la velocidad de alimentación de carbón (CLOU05-
CLOU09) y la velocidad de circulación de sólidos (CLOU01 y CLOU10-CLOU12). El 
estado estacionario para cada condición de operación se mantuvo al menos 60 minutos. 
La planta en continuo de 1.5 kWt fue operada de forma estable sin graves problemas 
operacionales durante la experimentación. Además, el cambio de condiciones de 
operación se realizaba suavemente y se alcanzaba el nuevo estado estacionario en un 
corto periodo de tiempo. Durante las 30 horas de operación no se detectó ninguna 
pérdida de fluidización ni problemas de aglomeración con el transportador de oxígeno 
utilizado, incluso cuando la temperatura del reactor de reducción fue tan alta como 
960ºC. 
 
Durante la combustión de carbón en la unidad CLOU se analizaron los gases a la salida 
de ambos reactores de forma continua. Como ejemplo, la Figura 3.26 muestra la 
concentración de los gases medidos en base seca en función del tiempo de operación 
para la serie experimental CLOU01-CLOU04, donde la temperatura del reactor de 
reducción se varió entre los 900 y los 960ºC. La velocidad de circulación de los sólidos 
se mantuvo en un valor medio de 4.2 kg/h, con un valor de la alimentación de carbón de 
0.11 kg/h, lo que corresponde a una relación (transportador de oxígeno a combustible), 
φ, de 1.2 calculado según la Ecuación 2.19.  
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Figura 3.26. Evolución de la composición de los gases a la salida de los reactores de reducción (RR) y 
oxidación (RO) para diferentes temperaturas del reactor de reducción. Experimentos CLOU01-CLOU04. 
TOmɺ  = 4.2 kg/h; φ  = 1.2.  
 
En la Figura 3.26 no se muestra el periodo de calentamiento. Una vez alcanzadas las 
condiciones de operación deseadas, la alimentación de carbón comenzó a t = 17 min. 
Después de comenzar a alimentar carbón se observó un corto periodo de transición en el 
que aumentaba la concentración de CO2 en el reactor de reducción y disminuía la 
concentración de O2 en el reactor de reducción. Este hecho indicaba la combustión del 
carbón alimentado en el reactor de reducción, mientras que el transportador de oxígeno 
reducido consumía O2 en el reactor de oxidación al regenerarse. Una vez se alcanzó el 
estado estacionario, la concentración de los gases a la salida de los reactores, así como 
la temperatura, se mantuvo uniforme durante todo el periodo de combustión. Cuando se 
variaba la temperatura del reactor de reducción, el nuevo estado estacionario se 
alcanzaba en menos de 10 minutos, donde la combustión volvía a mantenerse estable. 
 
En todos los casos, no se detectaron gases inquemados (CH4, CO o H2) a la salida del 
reactor de reducción. En algunos experimentos, se analizó la posible presencia de 
alquitranes a la salida del reactor de reducción usando un protocolo para la captura y 
medida de los alquitranes [76], ver apartado 2.4.5. No se detectaron alquitranes ni 
hidrocarburos pesados (>C5) a la salida del reactor de reducción. Además, el análisis de 
muestras de gas a la salida del reactor de reducción por cromatografía de gases mostró 
la ausencia también de hidrocarburos ligeros (C2-C4). Por lo tanto, los compuestos 
mayoritarios presentes a la salida del reactor de reducción fueron CO2, H2O y O2, junto 
al N2 introducido como gas de fluidización. El uso de N2 permite mejorar la evaluación 
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de los datos experimentales obtenidos sin afectar al proceso de generación de O2 en el 
reactor de reducción. Debe resaltarse que además se detectaron pequeñas cantidades de 
SO2 y NOX a la salida del reactor de reducción, pero en este momento estos gases no se 
evaluaron. Por lo tanto, los volátiles presentes en el carbón se convertían por completo a 
CO2 y H2O en el reactor de reducción mediante la reacción con el oxígeno liberado en la 
descomposición del CuO a Cu2O presente en el transportador de oxígeno. Además, la 
velocidad de generación de oxígeno era lo suficientemente elevada como para 
suministrar un exceso de oxígeno gas (O2) que salía del reactor junto a los gases de 
combustión. Por otro lado, en el reactor de oxidación la concentración de CO2 y O2 
disminuía al aumentar la temperatura del reactor de reducción. 
 
Las Figuras 3.27(a-f) muestran las concentraciones de CO2 y O2 (en base seca) a la 
salida de los reactores de reducción y oxidación en función de la temperatura del reactor 
de reducción, la velocidad de alimentación de carbón o la velocidad de circulación de 
los sólidos, según las condiciones de operación mostradas en la Tabla 3.9. 
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Figura 3.27. Concentraciones de CO2 y O2 a la salida de los reactores de reducción y oxidación obtenidas 
a diferentes: (a) y (b) temperatura del reactor de reducción; (c) y (d) velocidad de alimentación de carbón; 
y (e) y (f) velocidad de circulación de sólidos. Concentración de oxígeno en el equilibrio en el reactor de  
reducción; . 
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El efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre las concentraciones de CO2 y 
O2 se muestran en la Figura 3.27(a) y (b). Por un lado, tanto la concentración de O2 
como de CO2 aumentan al aumentar la temperatura del reactor de reducción. Se puede 
observar que la concentración de O2 era ligeramente inferior a la concentración de 
equilibrio, probablemente debido a la reacción del O2 gas con partículas de char o 
volátiles en la zona superior del reactor de reducción (freeboard). Por otro lado, la 
concentración de CO2 en el reactor de oxidación disminuía al aumentar la temperatura 
del reactor de reducción, ver Figura 3.27(b). Este hecho indica que la cantidad de char 
transferido al reactor de oxidación disminuía con el aumento de la temperatura del 
reactor de reducción porque aumentaba la velocidad de combustión del char en él. Sin 
embargo, la concentración de O2 en el reactor de oxidación también descendía al 
aumentar la temperatura del reactor de reducción. Este hecho es evidente si se considera 
que al aumentar la temperatura se libera más O2 en el reactor de reducción.  
 
Las Figuras 3.27(c-d) muestran el efecto de la velocidad de alimentación del carbón 
sobre la concentración de los diferentes gases. Se varió la alimentación de carbón entre 
67 y 256 g/h, lo que corresponde a una potencia térmica entre 410 a 1560 Wt. En este 
caso, se observó un importante aumento de la concentración de CO2 en el reactor de 
reducción al aumentar la velocidad de alimentación del carbón, y la correspondiente 
disminución de la concentración de O2 en el reactor de oxidación debido al incremento 
de la demanda de oxígeno por parte del carbón alimentado. El transportador de oxígeno 
muestra una velocidad de generación de oxígeno lo suficientemente alta para quemar 
completamente el carbón en todos los casos y además generar un exceso de oxígeno 
gaseoso en el reactor. Por lo tanto, la reactividad del transportador de oxígeno no 
limitaba la conversión del carbón. No obstante, se observó la disminución de la 
concentración de O2 en el reactor de reducción al aumentar la velocidad de alimentación 
de carbón al sistema. A la mayor velocidad de alimentación de carbón, 256 g/h, algunas 
partículas del transportador de oxígeno se elutriaban fuera del reactor de reducción 
debido a la gran cantidad de gases generados en el lecho del reactor. Sin embargo, 
durante el corto periodo de tiempo de operación estable durante este test (alrededor de 
15 min) se obtuvo conversión completa del carbón a CO2 y H2O, sin la presencia de 
gases inquemados y con un exceso de O2. La operación a mayores velocidades de 
alimentación de carbón no era posible debido a la elutración de las partículas por la 
expansión del gas. No obstante, esta limitación desaparecería en un reactor industrial, en 
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el que el régimen de fluidización podría ser turbulento. Aun así, el transportador de 
oxígeno Cu60MgAL_SD podría suministrar el oxígeno demandado por el carbón. 
 
En la última serie experimental, se estudió el efecto de la velocidad de circulación de 
sólidos en el rendimiento del proceso; ver Figuras 3.27 (e) y (f). La velocidad de 
circulación de sólidos se varió entre 3.7 y 13.9 kg/h, lo que correspondía a valores de φ 
ente 1.1 hasta 4.0. Por lo tanto, la velocidad de circulación de sólidos se mantuvo 
siempre por encima del flujo estequiométrico de sólidos. La temperatura del reactor de 
reducción se mantuvo en 900ºC. La concentración de CO2 en el reactor de reducción 
disminuyó ligeramente al aumentar la velocidad de circulación de sólidos, con el 
correspondiente aumento de la concentración de CO2 en el reactor de oxidación. Este 
hecho se debía a que al aumentar la velocidad de circulación de sólidos disminuye el 
tiempo de residencia de los sólidos en el reactor de reducción y por lo tanto se transfiere 
mayor cantidad de char al reactor de oxidación. No se detectaron gases inquemados en 
ninguno de los experimentos, incluso en el caso del menor valor de φ usado (1.1), y en 
todos los casos sólo se observaron H2O, CO2 y O2 en los gases producto a la salida del 
reactor de reducción. 
 
Para evaluar el proceso se calcularon las eficacias de combustión y de captura de CO2 
según las Ecuaciones (2.29) y (2.35). Las Figuras 3.28(a), (b) y (c) muestran la eficacia 
de captura de CO2, la conversión del char y la eficacia de combustión en función de la 
temperatura del reactor de reducción, la velocidad de alimentación de carbón y la 
velocidad de circulación de sólidos. También muestran la variación de la conversión de 
los sólidos. Se observó combustión completa del carbón a CO2 y H2O en todos los 
experimentos, es decir 
,
100%comb RRη = . Sin embargo, la conversión del char en el 
reactor de reducción determina la eficacia de captura de CO2 en el sistema CLOU, ya 
que el char que no se convierta en el reactor de reducción lo hará en el de oxidación, 
emitiendo CO2 a la atmosfera. 
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Figura 3.28. Eficacia de captura de CO2 (--●--), conversión de char (--∆--), eficacia de combustión (▲) y 
variación de la conversión del transportador de oxígeno (-X-) a diferentes: (a) temperaturas del reactor de 
reducción; (b) velocidad de alimentación de carbón; y (c) velocidad de circulación de los sólidos. 
 
Se puede observar que se obtuvieron altos valores de captura de CO2 en todos los casos. 
Es notable el efecto positivo que tiene la temperatura del reactor de reducción en la 
captura de CO2; ver Figura 3.28(a). Así, cuando la temperatura del reactor de reducción 
era de 960ºC, el 99% del carbono en el carbón se capturaba, es decir, solamente el 1% 
del carbono entrante salía con los gases del reactor de oxidación. La razón para esta alta 
eficacia de captura de CO2 es la elevada conversión del char, por encima del 96% a 
todas las temperaturas, la cual aumentaba con la temperatura. Este hecho sugiere una 
rápida conversión del char en el reactor de reducción por la combustión directa con el 
oxígeno gaseoso generado in-situ por el transportador de oxígeno, lo cual es 
característico del proceso CLOU.  
 
La velocidad de alimentación de carbón no tenía un efecto relevante sobre la eficacia de 
captura de CO2; ver Figura 3.28(b), dado que la velocidad de circulación de los sólidos 
y la temperatura se mantuvieron constantes. Además, como había oxígeno en exceso en 
el reactor de reducción en todos los casos, la eficacia de captura de CO2 resultante para 
las diferentes velocidades de alimentación de carbón no varió sustancialmente. Así, en 
las condiciones usadas en el sistema CLOU, el oxígeno generado en el reactor de 
reducción no estaba limitado por la reactividad del transportador de oxígeno; es decir, 
cuanto más oxígeno se demandaba, más oxígeno era suministrado por el transportador 
de oxígeno. Esto se puede apreciar en el aumento de la variación de conversión del 
sólido entre el 23 y el 90%, lo que indicaba que se transfería más oxígeno entre ambos 
reactores; ver Figura 3.28(b). 
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Finalmente, la Figura 3.28(c) muestra que el incremento de la velocidad de circulación 
de sólidos causa un descenso de la conversión del char en el reactor de reducción y por 
lo tanto una reducción de la eficacia de captura de CO2. Además, al aumentar la 
velocidad de circulación de los sólidos desciende acusadamente la variación de 
conversión del transportador de oxígeno. El efecto negativo que tiene la velocidad de 
circulación de sólidos sobre la conversión del char se debe a que disminuye el tiempo de 
residencia de los sólidos en el reactor de reducción, como se muestra en la Tabla 3.9. 
Los resultados mostraron que son necesarios más de 300 s de tiempo de residencia en el 
reactor de reducción para obtener conversiones de char superiores del 97% con este 
carbón a 900ºC. Hay que tener en cuenta que el tiempo de residencia necesario para 
convertir una cierta fracción de char disminuye cuando la temperatura del reactor de 
reducción aumenta, ya que aumenta la velocidad de conversión del char. Así, se obtuvo 
una conversión de char del 99% a 960ºC con un tiempo de residencia de 470 s. Esta 
tendencia encontrada es la opuesta a la observada en procesos CLC cuando el 
combustible utilizado es gas [79, 80]. En ese caso, los factores determinantes para la 
conversión de un gas son la disponibilidad de oxígeno y la reactividad media de los 
sólidos en el lecho, los cuales aumentan al aumentar la circulación de sólidos [81]. 
 
La Tabla 3.10 muestra un resumen de los parámetros de rendimientos (es decir, eficacia 
de combustión, eficacia de captura de CO2 y conversión de char) obtenidos en los 
experimentos mostrados en la Tabla 3.9.  
 
Tabla 3.10. Principales resultados para los experimentos realizados en la planta en continuo para CLOU 
de 1.5 kWt con el carbón colombiano “El Cerrejón”. 
Experimento Eficacia de Combustión (%) 
Eficacia de Captura de 
CO2 (%) Conversión de Char (-) 
CLOU01 100 96.0 0.96 
CLOU02 100 97.3 0.97 
CLOU03 100 99.1 0.99 
CLOU04 100 99.3 0.99 
CLOU05 100 97.8 0.97 
CLOU06 100 97.9 0.98 
CLOU07 100 97.8 0.97 
CLOU08 100 98.1 0.98 
CLOU09 100 97.5 0.97 
CLOU10 100 97.5 0.97 
CLOU11 100 97.1 0.97 
CLOU12 100 94.7 0.94 
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La velocidad de generación de oxígeno, definida en la Ecuación (2.10), para el 
transportador de oxígeno Cu60MgAL_SD se calculó en función de la velocidad de 
alimentación de carbón, la temperatura del reactor de reducción y el flujo de circulación 
de sólidos, ver Figura 3.29. Se encontró un ligero efecto sobre la velocidad de 
generación de oxígeno cuando se variaba la temperatura o el flujo de circulación de 
sólidos, incluso a altas conversiones del sólido (0.92). Por el contrario, se encontró que 
el oxígeno transferido aumentaba proporcionalmente al incremento de la velocidad de 
alimentación del carbón, ver Figura 3.29. Hay que considerar que la alimentación de 
carbón afecta al inventario de sólidos en el reactor de reducción, calculado como 
kg/MWt, como se puede ver en la Tabla 3.9. Así, cuanto mayor es la alimentación de 
carbón menor inventario de transportador de oxígeno existía en el reactor. Aunque se 
llegó a usar un inventario de sólidos bajo (235 kg/MWt), no se alcanzó el valor máximo 
de la velocidad de generación de oxígeno deteminado en el Apartado 3.2.2. Estos datos 
confirman que se estaba operando dentro de la Región I donde se obtiene conversión 
completa del combustible y la velocidad de generación de oxígeno está limitada por la 
demanda de O2 del combustible, ver Figura 3.23.  
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Figura 3.29. Velocidad de generación de oxígeno del transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD e 
inventario de transportador de oxígeno en el reactor de reducción en función de la velocidad de 
alimentación de carbón. Temperatura: 925 ºC. 
 
La alta eficacia de combustión obtenida en el proceso CLOU podría estar influenciada 
por el buen contacto entre los volátiles procedentes del combustible sólido y el oxígeno, 
en forma de oxígeno gaseoso. Por tanto, este proceso es más efectivo para oxidar los 
compuestos volátiles que cuando la combustión de carbón se realiza mediante la 
gasificación in-situ, iG-CLC [32]. En el proceso CLOU, el oxígeno es liberado en la 
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fase emulsión y debe mezclarse con los volátiles como en la combustión en lecho 
fluidizado normal. Además, las altas eficacias de captura de CO2 se debían a la rápida 
conversión del char en el reactor de reducción.  
 
En conclusión, estos satisfactorios resultados demuestran que el proceso CLOU es 
viable tecnológicamente para la combustión de carbón, obteniéndose eficacias de 
captura de CO2 cercanas al 100% y combustión completa del carbón a CO2 y H2O. 
 
3.3.3 Evaluación del proceso en la combustión de carbones de diferente 
rango 
 
En el apartado anterior se ha demostrado en una planta en continuo de 1.5 kWt que el 
proceso CLOU es capaz de obtener una eficacia de combustión del 100% junto a 
eficacias de captura de CO2 cercanas a 100% usando el transportador de oxígeno 
Cu60MgAl_SD. Cabe notar que el carbón utilizado fue un carbón bituminoso alto en 
volátiles muy reactivo tras su pre-oxidación. Por lo tanto, la elevada conversión del char 
obtenida se debió a su alta reactividad. No obstante, la reactividad del char va a 
depender del tipo de carbón, afectando a la conversión del char en el proceso y por tanto 
a la eficacia de captura de CO2. Por lo tanto, es necesario saber cuál es el efecto que 
tiene el tipo de carbón en la eficacia de combustión y de captura de CO2. Para ello se 
investigó la combustión de 4 carbones de diferente rango (un lignito, dos bituminosos y 
una antracita) a diferentes temperaturas del reactor de reducción usando el transportador 
de oxígeno Cu60MgAl_SD en la unidad CLOU en continuo de 1.5 kWt (Artículo VI). 
Se llevaron a cabo un total de 40 horas de operación. La temperatura del reactor de 
reducción se varió entre 900 y 950ºC, manteniendo la temperatura en el reactor de 
oxidación y en el freeboard en 900ºC. En la Tabla 3.11 se muestra un resumen de las 
variables de operación usadas para cada carbón. La velocidad de circulación de sólidos 
se mantuvo en un valor promedio de 3-4 kg/h. Se varió la velocidad de alimentación de 
carbón desde 0.08 hasta 0.13 kg/h en función del carbón utilizado, manteniéndose el 
ratio (transportador de oxígeno/carbón), φ, definido en la Ecuación 2.29, entre 1 y 1.2. 
Cada condición experimental se mantuvo estable durante al menos 60 minutos. 
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Tabla 3.11. Condiciones de operación durante la combustión de carbones de distinto rango por el proceso 
CLOU en la planta en continuo de 1.5 kWt. 
Carbón SFmɺ (kg/h) TOmɺ (kg/h) φ (-) λ (-) Potencia (W) mRR (kg/MWt) 
Antracita 0.10 3.1 1.1 3.1 583 894 
Bituminoso BV 0.10 3.7 1.0 2.7 805 709 
Bituminoso MV 0.08 3.2 1.1 3.6 592 1003 
Lignito 0.13 3.0 1.2 3.6 582 845 
 
La Figura 3.30(a) muestra las eficacias de combustión y captura de CO2 obtenidas para 
los diferentes carbones en función de la temperatura del reactor de reducción. Se 
encontró que para todas las condiciones de operación y todos los carbones usados se 
obtenían combustión completa del carbón a CO2 y H2O. Al igual que en el caso de la 
combustión del carbón colombiano “El Cerrejón”, en ningún caso se detectó CH4, CO o 
H2 en los gases provenientes del reactor de reducción. Tampoco se detectaron 
alquitranes ni hidrocarburos en la corriente de salida del reactor de reducción. Los 
únicos gases presentes fueron CO2, H2O y O2, junto al N2 introducido como gas de 
fluidización. Además, se detectaron pequeñas cantidades de SO2 y NOX a la salida del 
reactor de reducción, pero en este momento estos gases no se evaluaron. Hay que 
resaltar que, al no detectarse inquemados, los volátiles generados con todos los 
carbones, se convertían completamente a CO2 y H2O en el reactor de reducción por la 
reacción con el O2 gaseoso generado por el transportador de oxígeno. Por lo tanto, igual 
que con el carbón colombiano, la velocidad de generación de oxígeno era lo 
suficientemente alta como para suministrar un exceso de O2 junto a los gases de 
combustión. Además, la concentración de oxígeno se encontraba cercana al equilibrio a 
cada temperatura probada y con cada combustible.  
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Figura 3.30. Efecto de la temperatura del reactor de reducción para varios carbones sobre: (a) eficacia de 
combustión en el reactor de reducción y eficacia de captura de CO2; y (b) conversión del char. 
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No obstante, el tipo de carbón afectaba a la eficacia de captura de CO2. La eficacia de 
captura de CO2 descendía en el siguiente orden: lignito > bituminoso medio en volátiles 
> bituminoso bajo en volátiles > antracita. Para todos los carbones, la eficacia de 
captura de CO2 aumentaba al aumentar la temperatura del reactor de reducción, siendo 
este efecto más relevante para los carbones con bajo contenido en volátiles como la 
antracita y el carbón bituminoso bajo en volátiles. Se obtuvieron eficacias de captura de 
CO2 similares para el lignito y el carbón bituminoso medio en volátiles a temperaturas 
superiores a los 940ºC. En estos casos, la eficacia de captura de CO2 estaba por encima 
del 99%, pero se obtuvieron valores inferiores para el caso del carbón bituminoso bajo 
en volátiles (90%) y de la antracita (83%).  
 
Las eficacias de captura de CO2 dependen de la cantidad de carbono que se transfiere al 
reactor de oxidación desde el reactor de reducción. Como todo el carbono presente en 
los volátiles se captura (se convierten por completo a CO2 y H2O), la captura de CO2 
depende del char inquemado en el reactor de reducción, es decir, de la conversión de 
char, la cual depende de la temperatura del reactor de reducción y de la velocidad de 
circulación de los sólidos, como se vio en el apartado 3.3.2. No obstante, en este estudio 
se mantuvo constante la velocidad de recirculación de sólidos en el sistema. La Figura 
3.30(b) muestra la conversión de char en función de la temperatura del reactor de 
reducción para los diferentes carbones. Se encontraron tendencias similares a las 
encontradas para el caso de la eficacia de captura de CO2. La conversión de char 
aumentaba cuando aumentaba la temperatura del reactor de reducción para todos los 
carbones, y este incremento era más relevante para los carbones de bajo rango.  
 
Por tanto, puede concluirse que el rango del carbón mostraba un importante efecto sobre 
la eficacia de captura de CO2. Además, si se desea aumentar la captura de CO2 del 
proceso para carbones poco reactivos podría implementarse un carbon stripper. Esta 
unidad es un sistema de recuperación del char inquemado para recircularlo al reactor de 
reducción. Este sistema es similar al propuesto por Cao y Pan para el proceso iG-CLC 
[29]. La necesidad de un carbon stripper en el proceso CLOU dependerá 
principalmente de la reactividad del carbón utilizado en la combustión. 
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3.3.4 Combustión de biomasa 
 
La biomasa tiene unas propiedades muy interesantes a la hora de su utilización como 
combustible en el proceso CLOU. Por una parte, si se implementa un sistema de captura 
de CO2 con combustión de biomasa, el balance global de carbono en la atmósfera sería 
negativo, ya que el dióxido de carbono capturado durante la combustión habría sido 
previamente retirado de la atmósfera por parte de la biomasa. Por lo tanto, sería posible 
obtener emisiones negativas de CO2 a la atmósfera. Hasta el trabajo realizado en esta 
Tesis Doctoral, se habían realizado unos pocos estudios usando biomasa como 
combustible en procesos iG-CLC [82-84] pero ninguno usando el proceso CLOU. 
Además, otra característica de la biomasa es su alto contenido en volátiles, lo cual puede 
suponer un comportamiento muy diferente a los carbones, o al comportamiento 
obtenido en el proceso iG-CLC [83]. En el proceso iG-CLC, la eficacia de combustión 
con biomasa [83] es menor que la obtenida con combustión de carbón, debido a su alto 
contenido en volátiles y al mal contacto de éstos con el transportador de oxígeno.  
 
Para investigar la combustión de biomasa por el proceso CLOU, se han llevado a cabo 
diferentes experimentos en la planta en continuo usando el transportador de oxígeno 
Cu60MgAl_SD y biomasa de pino como combustible (Artículo VII). Durante los 
experimentos se estudió el efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre las 
eficacias de combustión y de captura de CO2. Se llevaron a cabo un total de 10 horas de 
operación. La temperatura del reactor de reducción se varió entre 860 y 935ºC, 
manteniendo la temperatura en el reactor de oxidación a 900ºC. La velocidad de 
circulación de sólidos se mantuvo en un valor promedio de 4.1 kg/h, mientras que la 
velocidad de alimentación de biomasa era de 0.22 kg/h, correspondiente a una potencia 
térmica de 1.2 kWt. El inventario de sólidos en el reactor de reducción se mantuvo 
constante en 565 kg/MWt en todos los experimentos. El ratio (transportador de 
oxígeno/carbón), φ, según Ecuación 2.19, se fijó en alrededor de 1.2. Durante el periodo 
experimental se analizaron los gases a la salida de ambos reactores de forma continua. 
 
La Figura 3.31 muestra la concentración de los gases medidos en base seca en función 
del tiempo de operación cuando la temperatura del reactor de reducción se fue 
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incrementando desde 860 hasta 935ºC. En estado estacionario, la temperatura se 
mantuvo constante durante al menos 120 minutos para cada condición experimental. 
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Figura 3.31. Evolución de la composición de los gases de los reactores de reducción y oxidación cuando 
se variaba la temperatura del reactor de reducción.  0.22 /SFm kg h =ɺ . Combustible: biomasa de pino. 
 
Para el experimento llevado a cabo a la menor temperatura en el reactor de reducción, 
860ºC, no se detectaron ni CH4 ni H2 pero sí CO en los gases de salida del reactor de 
reducción, y además la concentración de oxígeno era cercana a 0. Hay que considerar 
que el CO ha sido referido como producto principal durante la desvolatilización de 
astillas de pino [85]. Además se tomaron muestras a diferentes temperaturas de acuerdo 
con el protocolo de medida de alquitranes [76], ver apartado 2.4.5. Se detectaron 
alquitranes en un concentración de 0.31 g/Nm3 (base seca). La composición de los 
alquitranes medidos fue naftaleno (61.7%), fenantreno (13.1%), acenaftileno (12.5%), 
indeno (7.2%) y estireno (5.5%).  
 
La presencia de inquemados (CO y alquitranes) en la corriente de salida del reactor de 
reducción en la combustión de biomasa se debe a la baja temperatura de operación 
empleada en el reactor de reducción. Tal y como se esperaba por la termodinámica de la 
reacción de generación de O2 por el transportador de oxígeno, el oxígeno generado no 
permitía quemar los volátiles completamente. A 860 ºC, la concentración de O2 en el 
equilibrio es 0.5%. Además, a esta temperatura la velocidad de generación de O2 del 
transportador de oxígeno es extremadamente baja, ver apartado 4.1. Por lo tanto, a bajas 
temperaturas podría ser más relevante el mecanismo de reacción gas-sólido entre los 
volátiles y el transportador de oxígeno de forma similar al proceso iG-CLC. Por 
ejemplo, la combustión de biomasa en el proceso iG-CLC usando un transportador 
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basado en hierro, es de ɳcomb,RR = 80% a 880ºC con 1550 kg/MWt [83]. Sin embargo, 
para el material usado durante esta Tesis Doctoral se obtuvo un ɳcomb,RR = 82% pero con 
un inventario de sólidos mucho menor (565 kg/MWt), lo que resalta la alta reactividad 
del transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD.  
 
Además, en estas condiciones de operación, se transfería gran cantidad de char 
inquemado al reactor de oxidación junto al transportador de oxígeno. Así que aparecía 
una cantidad importante de CO2 como producto de combustión en los gases de salida 
del reactor de oxidación. Por lo tanto, esta temperatura no era adecuada para operar en 
el proceso CLOU.  
 
Cuando la temperatura del reactor de reducción se fijó a 900ºC, la cantidad de O2 
generado aumentó y no se detectaron CH4, CO o H2 en los gases a la salida del reactor 
de reducción. Tampoco se detectaron ni alquitranes ni hidrocarburos ligeros en los gases 
de combustión. Por lo tanto, los únicos gases detectados fueron CO2, H2O y O2, junto al 
N2 introducido como gas de fluidización. Resultados similares se obtuvieron a mayores 
temperaturas. La Figura 3.32(a) muestra las eficacias de combustión y eficacia de 
captura de CO2 obtenidas en la planta en continuo en función de la temperatura del 
reactor de reducción. Como se ha comentado, para temperaturas inferiores a 900ºC, la 
eficacia de combustión era baja, con presencia de CO y alquitranes en los gases de 
salida del reactor de reducción. Para temperaturas superiores a 900ºC en el reactor de 
reducción, se obtuvo combustión completa de la biomasa a CO2 y H2O.  
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Figura 3.32. Efecto de la temperatura del reactor de reducción en: (a) Eficacias de combustión y captura 
de CO2; y (b) conversión del char. 
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La eficacia de captura de CO2 indica la fracción de carbono transferido al reactor de 
oxidación, donde se genera CO2 no capturado. En la Figura 3.32(a) se puede observar 
que la eficacia de captura aumenta con la temperatura del reactor de reducción, 
alcanzándose el 100% de captura a 935ºC. Como todo el carbono contenido en los 
volátiles se captura en el reactor de reducción al ser completamente quemados a CO2 y 
H2O, la eficacia de captura de CO2 únicamente depende del char no convertido en el 
reactor de reducción. 
 
La Figura 3.32(b) muestra la conversión de char en función de la temperatura del 
reactor de reducción. A la menor temperatura, solamente se alcanzaba una conversión 
del char del 29 % en el reactor de reducción. No obstante, a esa temperatura se obtenía 
una eficacia de captura del CO2 del 80% debido a la alta cantidad de volátiles que 
contiene la biomasa. Sin embargo, la conversión de char aumentaba cuando aumentaba 
la temperatura del reactor de reducción debido al aumento de la velocidad de conversión 
del char. Este importante aumento en la conversión del char es atribuido a un cambio de 
mecanismo. A la menor temperatura, 860ºC, la disponibilidad de oxígeno gaseoso es 
baja y la conversión del char debe ser principalmente mediante gasificación. No 
obstante, en las condiciones utilizadas (en las que se usó N2 como gas de fluidización) 
la reacción de gasificación del char es lenta debido a la baja concentración de H2O y 
CO2 presente en el reactor de reducción. A temperaturas mayores, la conversión del 
char llega a ser elevada, e incluso completa a 935 ºC, debido a la rápida generación de 
O2 por parte del transportador de oxígeno. Por lo tanto, este intervalo de temperaturas se 
considera adecuado para el proceso CLOU. 
 
Como conclusión de la combustión de biomasa mediante el proceso CLOU, se puede 
decir que se requieren temperaturas superiores a los 900ºC en el reactor de reducción 
para obtener los beneficios del efecto CLOU, y en consecuencia no obtener productos 
inquemados en los gases de combustión del reactor de reducción. A 935ºC se logró 
tener combustión completa de la biomasa junto a una eficacia de captura de CO2 del 
100%.  
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3.4 Estudio del efecto del azufre del combustible 
 
El azufre presente en un combustible sólido, tal como el carbón, puede aparecer en las 
corrientes gaseosas procedentes de un proceso CLOU. Los problemas que puede 
generar y las soluciones a tomar dependerán de dónde se encuentren los compuestos de 
azufre. Desde el punto de vista de la captura de CO2, el azufre presente en el 
combustible puede emitirse en el reactor de reducción, que es donde mayoritariamente 
se convierte el combustible, afectando a la calidad del CO2 y con importantes 
consecuencias para su compresión, transporte y almacenamiento [12, 86]. Desde el 
punto de vista medioambiental, el azufre alimentado con el combustible al sistema 
puede ser liberado como SO2 a la atmósfera junto a la corriente de gases de salida del 
reactor de oxidación y por lo tanto se deberá cumplir con la legislación existente en 
materia de emisiones contaminantes.  
 
Desde el punto de vista operacional, los compuestos de azufre podrían reaccionar con el 
transportador de oxígeno, los cuales pueden reducir la reactividad del transportador de 
oxígeno y generar problemas operacionales. Por ejemplo, el óxido de cobre podría 
reaccionar formando sulfuros los cuales presentan un bajo punto de fusión, por ejemplo 
1100ºC para el Cu2S, lo que podría producir problemas de aglomeración y afectar 
negativamente a la circulación de los sólidos entre ambos lechos fluidizados 
interconectados. 
 
Sólo existen un pequeño número de estudios analizando el efecto del S sobre 
transportadores de oxígeno basados en CuO en plantas en continuo de CLC (con 
combustión de gases), bajo diferentes condiciones de operación. Forero y col. [87] 
estudiaron el efecto del S en la combustión de gas natural en el proceso CLC usando un 
transportador de oxígeno basado en CuO, con concentraciones de H2S hasta 1300 ppm. 
Se encontró que la mayor parte del S en el combustible se liberaba como SO2 en la 
corriente de salida del reactor de reducción en condiciones normales de operación. No 
se detectó la formación de Cu2S o CuSO4 en el reactor de reducción incluso cuando 
había un alto grado de reducción a Cu. Sin embargo, incluso en las condiciones más 
favorables para la formación de Cu2S, es decir, casi total reducción del CuO a Cu, no se 
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detectaron problemas de aglomeración en los lechos fluidizados. Recientemente, de 
Diego y col. [88] investigaron la combustión de gases con altas concentraciones de H2S 
(sour gas) entre 0.3 y 15% con transportadores de cobre, encontrando que el 
transportador de oxígeno era capaz de quemar completamente tanto el CH4 como el 
H2S. El S se encontraba mayoritariamente como SO2 a la salida del reactor de 
reducción, aunque se desprendían diferentes cantidades de SO2 en el reactor de 
oxidación que disminuían al aumentar la relación transportador/combustible (ϕ). En este 
estudio, debido a la elevada concentración de H2S, se formaba Cu2S que generaba SO2 
en el reactor de oxidación, no pudiéndose conseguir emisiones de SO2 inferiores a los 
limites de la UE para grandes centrales térmicas [89].  
 
Para la combustión de carbón, no se encontró ningún estudio disponible en la literatura 
sobre el efecto del S en el rendimiento del proceso CLOU con transportadores de 
oxígeno basados en óxido de cobre. Por lo tanto, se consideró necesario desarrollar este 
estudio sobre el efecto del S presente en el combustible en el comportamiento del 
transportador de oxígeno y su distribución en el sistema CLOU, así como para 
comprender las consecuencias reales en el proceso CLOU del uso de un combustible 
con contenidos importantes en azufre. 
 
Para investigar el efecto del azufre en el proceso CLOU, se han llevado a cabo 
diferentes experimentos en la planta en continuo de CLOU usando el transportador de 
oxígeno Cu60MgAl_SD (Artículo VIII). Como combustible se utilizó un lignito con 
alto contenido en azufre (5.2%, ver Tabla 2.2). Durante los experimentos se estudió el 
efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre la distribución del azufre en el 
sistema. Se llevaron a cabo un total de 15 horas de operación. La temperatura del 
reactor de reducción se varió entre 900 y 935ºC, manteniendo la temperatura en el 
reactor de oxidación en 900ºC. La velocidad de circulación de sólidos se mantuvo en un 
valor promedio de 3 kg/h, mientras que la velocidad de alimentación de carbón era de 
0.12 kg/h, correspondiente a un ratio (transportador de oxígeno/carbón), φ, de 1.2. Se 
analizaron en continuo los gases a la salida de los reactores tanto para los productos de 
combustión (CH4, CO, H2, CO2) como las distintas formas de azufre (H2S, SO2, COS, 
etc.) 
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El análisis sobre las eficacias de combustión y de captura de CO2 usando este 
combustible se ha mostrado en el Apartado 3.3.3. Hay que recordar que durante las 15 h 
de operación se obtuvo combustión completa del carbón, por lo tanto, los únicos 
productos de la combustión fueron CO2 y H2O, junto con O2 procedente del 
transportador de oxígeno y N2 introducido como gas de fluidización. En cuanto al 
azufre, se detectó SO2 a la salida del reactor de reducción y del reactor de oxidación. No 
se detecto ni H2S, ni COS en ningún experimento.  
 
La Figura 3.33 muestra la distribución del S a la salida de ambos reactores en función 
de la temperatura del reactor de reducción. Se puede observar que el azufre es emitido 
principalmente como SO2 en la corriente de salida reactor de reducción y aumenta al 
aumentar la temperatura del reactor de reducción, con la correspondiente disminución 
del SO2 en el reactor de oxidación. Este efecto se debía al aumento de la conversión de 
char en el reactor de reducción con el consiguiente aumento del azufre convertido en 
dicho reactor y la disminución del azufre transferido al reactor de oxidación. 
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Figura 3.33. Distribución del SO2 en la planta en continuo para el proceso CLOU en las corrientes de 
salida del: reactor de reducción (■) y reactor de oxidación (●). 
 
La Figura 3.34 muestra las emisiones de SO2 a la salida del reactor de oxidación 
normalizadas con un 6% de O2 en función de la temperatura del reactor de reducción. 
También se muestra el límite de emisión de SO2 impuesto por la UE para nuevas plantas 
de energía eléctrica por combustión de carbón (>300 MWt) [89]. Se puede observar que 
las emisiones de SO2 procedentes del reactor de oxidación disminuían al aumentar la 
temperatura, como se ha comentado anteriormente. Aunque la cantidad de SO2 a la 
salida del reactor de oxidación era inferior al 10% del S total alimentado a 935ºC, el 
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valor de la emisión de SO2 era demasiado alto y excedía el límite legal establecido de 
200 mg/Nm3. Resaltar que la combustión directa de este carbón con aire produciría una 
emisión de SO2 a la atmosfera >20000 mg/Nm3 debido al alto contenido de azufre. 
Otros carbones con menores contenidos podrían cumplir los límites de emisión. 
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Figura 3.34. Efecto de la temperatura del reactor de reducción sobre las emisiones de SO2 normalizadas 
al 6% de O2 en el reactor de oxidación: (▼) medidas en la planta en continuo para el proceso CLOU y (■) 
calculadas usando un ratio S/C constante durante la conversión del char; límite legal de emisiones según 
la UE (- - -). 
 
Por medio de los valores de conversión del char medidos en el reactor de reducción, se 
puede calcular el S emitido como SO2 en el reactor de oxidación suponiendo un ratio 
S/C constante durante la combustión e igual a la del análisis del char naciente. La Figura 
3.34 muestra las emisiones de SO2 calculadas correspondientes en el reactor de 
oxidación. Como se puede observar, las emisiones de SO2 calculadas son mucho 
menores que las medidas. Este hecho podría ser debido a dos efectos diferentes: (i) que 
el S estuviera más concentrado respecto a la fracción de carbono en el char inquemado y 
transferido al reactor de oxidación; (ii) o que el transportador de oxígeno acumulara 
azufre en reactor de reducción que luego se liberaba en el reactor de oxidación. 
 
Para analizar si se concentraba el azufre en el char, se llevó a cabo un detallado estudio 
de la liberación del S durante la combustión del char en lecho fluidizado. Para ello se 
cargaron 20 g de carbón en un lecho de arena con un tamaño de partícula de +0.2-0.3 
mm y se calentó usando N2 como gas de fluidización hasta los 925ºC. Posteriormente, 
se realizó la combustión del char a 925ºC con aire diluido (2.5% O2). Se usó esta baja 
concentración de O2 para simular las condiciones de operación del reactor de reducción 
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en el proceso CLOU. Todos los productos gaseosos se oxidaron completamente en un 
post-combustor corriente abajo del reactor y se midieron de forma continua las 
concentraciones de SO2 y CO2 en el gas. La Figura 3.35 muestra la evolución de la 
concentración de CO2 y SO2 en el flujo de salida del reactor de lecho fluidizado 
discontinuo durante la pirólisis y la posterior combustión del char.  
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Figura 3.35. Concentración de las especies gaseosas de CO2 (-) y SO2 (· · ·) en el flujo de salida del 
reactor de lecho fluidizado discontinuo. Calentamiento: N2. Combustión: 2.5% O2 en N2. 
 
El balance másico al flujo de gases de salida indica que el 43% del S salía en la 
desvolatilización y el 57% durante la combustión del char. Por un lado, se puede 
observar que el S y el C en los volátiles evolucionan a la misma velocidad durante la 
desvolatilización del carbón. Sin embargo, los perfiles de C y S eran diferentes durante 
la combustión del char. Durante la combustión del char, la velocidad de generación de 
SO2 alcanzaba su máximo cuando casi todo el C del char se había quemado. Como 
consecuencia de ello, el ratio S/C en el char aumentaba por un factor de 10 con respecto 
al medido en el análisis del char naciente. Este comportamiento podría ser explicado 
como resultado del alto contenido en azufre pirítico (2%) presente en este lignito. En un 
ambiente de baja concentración de O2, como es el caso del proceso CLOU, existe una 
competición por el oxígeno entre el C y el azufre pirítico. Como consecuencia, se 
favorece la combustión del C sobre la oxidación de la pirita [90]. Este hecho concuerda 
con el análisis realizado a los finos recogidos de los diferentes filtros de la planta, donde 
se observó que el ratio S/C cambiaba desde 0.09 (char preparado) hasta 1 (char a la 
salida del reactor de reducción), debido a la presencia de S pirítico. Estos resultados 
muestran que el S pirítico presente en el combustible puede afectar a las emisiones de 
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azufre del reactor de oxidación en el sistema CLOU. Así, el ratio S/C en el char 
transferido al reactor de oxidación era mayor que el correspondiente al análisis 
elemental del char, y la emisión de S en el reactor de oxidación era mayor a lo esperado.  
 
Con estos resultados, se puede realizar un balance al azufre considerando todas las 
fracciones (sólidas y gaseosas) que salen del sistema CLOU. Estos resultados se 
muestran en la Figura 3.36. La mayor emisión de S proviene de la corriente de salida del 
reactor de reducción en forma de SO2. El balance de S en las corrientes gaseosas de 
salida de los reactores de reducción y oxidación se corresponde con el 50-55% del total. 
Entre el 8 y el 11% del total de azufre alimentado estaba en forma de S pirítico 
inquemado. Además, se conoce que la presencia de CaO en las cenizas del lignito 
permite la auto-retención de S durante la combustión a través de la formación de CaSO4 
[91]. Por ello, en la Figura 3.36 también se ha considerado el S retenido por las cenizas. 
Teniendo en cuenta el azufre en ambas fases, sólida y gaseosa, el balance de S cierra 
aproximadamente al 80%.  
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Figura 3.36. Distribución del S en la planta en continuo para el proceso CLOU.  Gas a la salida del 
reactor de reducción, y  reactor de oxidación;  S pirítico en las cenizas;  auto-retención por las 
cenizas. 
 
Un posible destino del resto el S podría ser su acumulación en las partículas del 
transportador de oxígeno. Por lo tanto, se extrajeron muestras de partículas de 
transportador de oxígeno tanto del reactor de reducción como del de oxidación y se 
analizaron en busca de compuestos de azufre por XRD y SEM-EDX. En estos análisis 
no se detectó ningún compuesto de azufre en las partículas de transportador de oxígeno 
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analizadas. Además, se analizó la reactividad de las partículas en la TGA obteniéndose 
que el transportador de oxígeno no había perdido reactividad, lo que indica que no se 
había formado ningún compuesto de azufre asociado al CuO. 
 
Finalmente la Tabla 3.12 resume los resultados obtenidos respecto a emisiones de SO2 a 
la atmósfera (aire empobrecido) y en la corriente de CO2 destinada a transporte y 
almacenamiento obtenidos en esta sección a 915ºC. En la Tabla 3.12 también se 
muestra el límite de emisiones de SO2 impuesto por la UE para nuevas plantas de 
combustión con una potencia igual o mayor a 300 MW [89]. Respecto a la corriente de 
CO2, Pipitone y Bollard [92] dieron algunos ejemplos de las especificaciones sobre la 
calidad del CO2 actualmente en vigor para su transporte y almacenamiento. A día de 
hoy, el proyecto Dynamis marca una primera directriz sobre la calidad de la corriente de 
CO2 destinada a transporte y almacenamiento [12]. 
 
Tabla 3.12. Concentraciones de SO2 medidas a la salida de los reactores de reducción y oxidación,915ºC. 
 Aire empobrecido1 (mg/Nm3) Corriente de CO2 (ppm) 
Límite 2002 1003 
CLOU 15802 32000  
1Normalizado al 6% de O2 
2Límite legal UE 
3Dynamis 
 
Respecto a las emisiones de SO2 a la atmósfera, se puede ver en la Tabla 3.12, que las 
emisiones con este carbón son superiores al límite legal de la UE (200 mg/Nm3) como 
ya se ha comentado en esta sección. También se puede observar en esta Tabla 3.12 que 
hay un exceso de SO2 en la corriente de salida del reactor de reducción comparada con 
la concentración recomendada para un transporte y almacenamiento seguro. Por lo tanto 
es necesario purificar ambas corrientes gaseosas para reducir la cantidad de SO2 y 
cumplir con ambos requisitos. Para disminuir la cantidad de SO2 presente en las 
corrientes de salida de ambos reactores, existen diferentes técnicas industriales. En el 
caso del SO2 presente en el reactor de oxidación la cantidad de éste se podría reducir 
con la instalación de un carbon stripper entre ambos reactores, ya que al transferirse 
menos char inquemado al reactor de oxidación es esperable que se redujera la cantidad 
de SO2 emitido desde dicho reactor [63]. Por otro lado, para disminuir la cantidad de 
SO2 en la corriente gaseosa de salida tanto en el reactor de reducción como en el de 
oxidación, se podría usar un proceso industrial de desulfuración de gases por vía 
húmeda con CaCO3. La ventaja de la desulfuración por vía húmeda en la corriente de 
 137 
CO2 previa al transporte (proveniente del reactor de reducción) es la alta concentración 
del SO2 en el gas y el menor volumen de gases a tratar respecto a la combustión 
convencional, ya que se ha eliminado el N2 en la corriente de CO2 capturado. 
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3.5 Caracterización del transportador de oxígeno  
 
El uso del transportador de oxígeno a alta temperatura, la presencia de azufre y de 
cenizas en el combustible son factores que puede afectar a las propiedades del material. 
Por ello, se realizó un análisis de las propiedades del transportador de oxígeno tanto en 
la serie de experimentos sin combustible (Sección 3.3.1) como después de haber usado 
diferentes carbones (Sección 3.3.3). En ambos casos, los resultados obtenidos fueron 
similares. Los resultados obtenidos para las partículas tras los experimentos sin carbón 
se muestran en el Artículo II. La Tabla 3.13 muestra las propiedades más relevantes de 
las partículas usadas del transportador de oxígeno comparadas con las partículas frescas. 
 
Tabla 3.13. Propiedades de las partículas del transportador de oxígeno CU60MgAl_SD tanto frescas 
como usadas. 
 Frescas Usadasa 
Contenido en CuO (%) 60 60 
Capacidad de transporte de oxígeno, RTO (%) 6 6 
Velocidad de transferencia de oxigeno (kg O2/s kg TO)x103 1.66 1.70 
Resistencia mecánica (N) 2.4 0.7 
Densidad de partícula (kg/m3) 3860 2815 
Porosidad (%) 16.1 40.3 
Área superficial específica, BET (m2/g)  < 0.5 0.73 
Fases principales, XRD CuO, MgAl2O4 CuO, MgAl2O4 
a: 40 h en la planta en continuo para el proceso CLOU  
 
Se determinó el contenido de Cu en todas las muestras por reducción completa en la 
TGA usando una corriente gaseosa con el 15% de H2 a 850ºC. En todos los casos -
partículas frescas y usadas- el contenido en CuO fue del 60%. Además, se determinó en 
la TGA la reactividad de las muestras tomadas tras 40 h de operación a 1000ºC, 
(descomposición en N2 y oxidación en aire). La Figura 3.37 muestra las curvas 
conversión vs. tiempo obtenidas para las reacciones de (a) descomposición y (b) 
oxidación para las muestras tanto frescas como usadas. Se puede observar claramente 
que se mantiene la reactividad inicial en las partículas usadas tanto para la reducción 
como para la oxidación. Este hecho justifica que no cambiara ni la eficacia de 
combustión ni de captura de CO2 durante las 40h de operación quemando los diferentes 
tipos de carbones en la planta en continuo.  
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Figura 3.37. Curvas conversión vs. tiempo para las reacciones de (a) reducción y (b) oxidación, para las 
partículas tanto frescas como usadas en la planta en continuo con y sin carbón y tras 15h con lignito. 
Reducción en N2 y oxidación en aire a 1000ºC en la TGA. 
 
La Figura 3.37 también muestra la reactividad de partículas del transportador de 
oxígeno Cu60MgAl_SD después de 15 h de operación en continuo con un lignito con 
alto contenido en azufre. Se puede ver que las muestras usadas exhiben la misma 
reactividad durante la reducción y la oxidación. Además, la capacidad de transporte de 
oxígeno no se vió afectada. Por lo tanto, la alta concentración de azufre durante las 15h 
de operación no afectó a la reactividad del transportador de oxígeno.  
 
El análisis por XRD no reveló ningún cambio sustancial entre las fases presentes en las 
partículas usadas respecto a las frescas, siendo las principales fases cristalinas CuO y 
MgAl2O4. En muestras reducidas a la salida del reactor de reducción no se encontró Cu 
metálico, incluso en los experimentos en los que la variación de conversión de los 
sólidos era cercana a 1, y solo se encontró Cu2O y MgAl2O4. 
 
Se midieron valores de área superficial BET muy bajos para todas las partículas, tanto 
frescas como usadas, con un valor alrededor de 0.5 m2/g. Sin embargo, las partículas 
frescas tenían una porosidad baja (16.1%), la cual se incrementó hasta el 40.3% después 
de 40 h de operación en la planta en continuo.  
 
Además, se encontró una importante reducción de la resistencia mecánica de las 
partículas al aumentar el tiempo de operación, alcanzándose valores inferiores a 1 N 
después de las 40 h de operación en continuo. La reducción de la resistencia mecánica 
de las partículas estaba relacionada con el incremento de la porosidad al aumentar el 
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tiempo de operación en la planta; ver la Figura 3.38. Se encontró un comportamiento 
similar respecto a la porosidad y resistencia mecánica de las partículas usadas en el 
reactor de lecho fluidizado discontinuo (Apartado 3.1.4.3).  
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Figura 3.38. Resistencia mecánica en función de la porosidad para las partículas de Cu60MgAl_SD: (●) 
usada en la planta en continuo para el proceso CLOU y (■) usada en el reactor de lecho fluidizado 
discontinuo. También se muestra el tiempo de operación en la planta en continuo. 
 
La Figura 3.39 (derecha) muestra imágenes SEM de las partículas usadas extraídas del 
reactor de oxidación tras 40 h de operación en la planta en continuo. Los análisis EDX 
mostraban que el Cu seguía distribuido uniformemente en el interior de las partículas, y 
no había sufrido cambios durante las 40 h de operación en continuo. Sin embargo, sí 
que se encontró un importante número de partículas fragmentadas. Hay que señalar que 
las partículas usadas en la Figura 3.39 (d), no muestran ningún signo de aglomeración, 
incluso después de 15 h de operación en continuo a alta temperatura y con un 
combustible con alto contenido en azufre. 
 
No obstante, este hecho no invalida los buenos resultados obtenidos respecto a las 
eficacias de combustión y de captura de CO2 en el proceso CLOU para la combustión 
de carbón o biomasa con captura de CO2.  
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Figura 3.39. Imágenes SEM de partículas frescas (izquierda) y usadas (derecha) después de 40h de 
operación en la planta en continuo para el proceso CLOU: (a, d) imagen general de las partículas; (b, e) 
imágenes de la sección transversal de las partículas; (c, f) imagen y perfil EDX de Cu en la sección 
transversal de una partícula. 
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3.6 Comparación entre los procesos CLOU y iG-CLC 
 
Como se ha comentado en el Capítulo 1, a día de hoy existen dos procesos diferentes 
basados en la tecnología CLC para la combustión de carbón: iG-CLC y CLOU. Ambos 
procesos tienen sus ventajas y sus desventajas a tener en cuenta; ver secciones 1.4.2 y 
1.5. Por lo tanto, el objetivo de esta sección es realizar una comparación de ambos 
procesos basada en los resultados experimentales obtenidos en la misma planta en 
continuo y con los mismos combustibles sólidos, obtenidos de la literatura para el iG-
CLC [31, 83] y de esta Tesis Doctoral para el proceso CLOU (Artículo IX). 
 
En los experimentos realizados para el proceso iG-CLC se utilizaron como 
transportadores de oxígeno ilmenita [31] en la combustión de los carbones y un mineral 
de hierro [83] para la combustión de biomasa. En el caso del proceso CLOU se usó el 
transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD con todos los combustibles. Debido a las 
características específicas de cada proceso, se usaron diferentes inventarios de sólidos 
en el reactor de reducción, alrededor de 1500 kg/MWt en el proceso iG-CLC y entre 850 
y 1000 kg/MWt para el proceso CLOU.  
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Figura 3.40. Eficacia de combustión (▲▲) y de captura de CO2 (●●) en función de la temperatura para 
los procesos CLOU (—) e iG-CLC (- -) con diferentes carbones. 
 
La Figura 3.40 compara las eficacias de combustión y de captura de CO2, obtenidas para 
ambos procesos, a diferentes temperaturas del reactor de reducción usando diferentes 
carbones: un lignito, un carbón bituminoso medio en volátiles y una antracita. Las 
diferencias entre el proceso iG-CLC y CLOU son evidentes cuando se comparan los 
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resultados obtenidos. Respecto a la eficacia de combustión, se puede observar que para 
el proceso CLOU siempre se obtuvo combustión completa del combustible a CO2 y 
H2O en el reactor de reducción. Sin embargo, en el proceso iG-CLC había productos 
inquemados a la salida del reactor de reducción (CH4, CO e H2). Por lo tanto, la eficacia 
de combustión era inferior al 100%, y se encontró que era mayor para los carbones con 
menor contenido en volátiles. Además, la temperatura del reactor de reducción apenas 
afectaba a la eficacia de combustión. Resaltar el bajo inventario de transportador de 
oxígeno usado en el sistema CLOU (845 kg/MWt con lignito) en comparación con el 
proceso iG-CLC, donde se necesitaban alrededor de 1500 kg/MWt para obtener 
eficacias de combustión del 95% con lignito. 
 
Además, en el proceso CLOU se obtuvieron mayores valores de eficacia de captura de 
CO2 que en iG-CLC. La eficacia de captura de CO2 sigue el orden lignito > bituminoso 
MV > antracita en ambos procesos. Por lo tanto, la eficacia de captura de CO2 depende 
de la fracción de carbono en los volátiles y de la velocidad de conversión del char. Así, 
cuanto menos reactivo sea el carbón, se obtiene menor eficacia de captura de CO2. Por 
ejemplo, la eficacia de captura de CO2 en iG-CLC a 920ºC era un 93% con el lignito y 
esta se reducía a un 58% y 40% con el carbón bituminoso medio en volátiles y con 
antracita, respectivamente. Con el proceso CLOU para el lignito y el carbón bituminoso 
a 920ºC se obtuvieron unas eficacias de captura de CO2 del 97 y 95% respectivamente y 
se obtuvo un valor inferior para la antracita, un 77% a la misma temperatura. 
 
La eficacia de captura de CO2 es mayor en el proceso CLOU que en el iG-CLC porque 
es mayor la velocidad de conversión del char. El char se convierte más rápido porque se 
quema con O2 gaseoso en vez de ser gasificado con H2O como en el proceso iG-CLC. 
Por lo tanto, se puede usar la velocidad de conversión del char por unidad de masa de 
carbono para realizar una comparación entre los diferentes combustibles, ya que la 
conversión del char en el interior del reactor de reducción depende directamente de esta 
velocidad. La Figura 3.41 muestra la velocidad de conversión del char en función de la 
temperatura del reactor de reducción calculada con la Ecuación 2.33 para los tres 
carbones utilizados en la planta en continuo durante los experimentos en CLOU o iG-
CLC, usando los valores de conversión y tiempo medio de residencia del char obtenidos 
en la planta en continuo para cada carbón. Como era de esperar, la conversión del char 
aumentó con la temperatura. Para el proceso CLOU, al aumentar la temperatura, 
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aumenta la concentración de O2 en equilibrio y, lo que es más importante, aumenta la 
velocidad de generación de oxígeno. Como consecuencia, la velocidad de combustión 
del char se incrementa proporcionalmente. 
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Figura 3.41. Velocidad de conversión del char para los diferentes combustibles en el proceso CLOU o 
iG-CLC: lignito (--▼--), bituminoso medio en volátiles (--▲--), antracita (--♦--) y biomasa (--●--), en 
función de la temperatura del reactor de reducción calculados a partir de los datos obtenidos en la planta 
en continuo. 
 
Además se puede observar que la velocidad de conversión del char para el proceso 
CLOU es muy superior a la velocidad de conversión por gasificación del char en el 
proceso iG-CLC. Estos resultados explicarían la razón de la mayor eficacia de captura 
de CO2 obtenida para el proceso CLOU respecto al proceso iG-CLC. En la Figura 3.41 
también se ha incluido la velocidad de conversión del char de biomasa para el proceso 
CLOU estudiado en el apartado 3.3.4 y para el proceso iG-CLC [83] con un mineral de 
hierro como transportador de oxígeno. Como se puede ver, la velocidad de conversión 
del char de biomasa para el proceso CLOU era muy similar a la obtenida para el lignito, 
uno de los carbones más reactivos utilizados en la planta. Esta alta velocidad de 
conversión del char, junto a la gran cantidad de volátiles que contiene la biomasa, 
permite alcanzar eficacias muy altas de captura de CO2, incluso superiores a las 
obtenidas con lignito bajo las mismas condiciones de operación; ver Figura 3.32. 
Comparando la velocidad de conversión del char de biomasa por el proceso CLOU e 
iG-CLC se puede observar que a temperaturas de 900ºC o superiores, la velocidad de 
conversión de char en el proceso CLOU es entre 3 y 4 veces superior a la obtenida con 
el iG-CLC. Esto es debido al diferente mecanismo de conversión del char, como se ha 
comentado anteriormente. Esta alta velocidad de conversión del char en el proceso 
CLOU explica los menores inventarios de sólido necesarios en el proceso CLOU (565 
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kg/MWt) comparados con los requeridos por el iG-CLC (1550 kg/MWt) [83], para 
obtener similares eficacias de captura de CO2. 
 
Por lo tanto se puede concluir que con el proceso CLOU se obtienen mayores eficacias 
de combustión y conversión del char en el reactor de reducción que en el proceso iG-
CLC, lo que revierte en mayores eficacias de captura de CO2 para todos los 
combustibles sólidos estudiados, utilizando además menores inventarios de sólido. 
Estos resultados son debidos a dos causas fundamentales: la mejor combustión de los 
volátiles con el O2 gaseoso generado por el transportador de oxígeno y a la mayor 
velocidad de conversión del char mediante la reacción con O2 gaseoso frente a la 
gasificación con H2O.  
 
Respecto al transportador de oxígeno necesario en ambos procesos existen claras 
diferencias entre los procesos que hacen que las necesidades sean diferentes. En el 
proceso iG-CLC son preferibles transportadores de oxígeno baratos, generalmente 
minerales de hierro [83], ilmenita [31] o residuos ricos en hierro [93]. Esto es debido a 
que no es crucial utilizar materiales muy reactivos debido a que la etapa controlante del 
proceso iG-CLC es la gasificación del char. Por lo tanto, se prefieren transportadores 
baratos, aunque no muy reactivos, donde la pérdida económica que se produciría al 
purgar las cenizas del proceso junto con el transportador de oxígeno no sea muy 
elevada. Por otro lado, en el proceso CLOU se necesitan transportadores de oxígeno 
altamente reactivos. Para ello, se ha propuesto utilizar materiales sintéticos de cobre tal 
y como se ha mostrado en esta Tesis Doctoral. Estos transportadores altamente reactivos 
son caros y, por tanto, será necesario minimizar las pérdidas al extraer las cenizas del 
carbón. Por ello, existirá la necesidad de desarrollar transportadores de oxígeno que 
sean fácilmente separables de las cenizas, ya que dado el alto contenido en CuO 
necesario en el transportador, estas pérdidas supondrían un coste notable para el 
proceso. Vistos los buenos resultados obtenidos con un transportador de cobre en el 
proceso CLOU, será necesario el desarrollo de transportadores de oxígeno de base cobre 
con un alto tiempo medio de vida de las partículas y que sean fácilmente separables de 
las cenizas.  
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
4 Modelado del proceso CLOU 
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4.1 Introducción al diseño de un proceso CLOU 
 
Para realizar un diseño básico de un sistema CLOU es necesario determinar la cantidad 
de sólidos en los reactores de oxidación y reducción, así como la velocidad de 
circulación del transportador de oxígeno entre ambos reactores necesaria para la 
combustión completa del combustible.  
 
El equilibrio termodinámico del transportador de oxígeno elegido determina las 
temperaturas y las concentraciones de oxígeno adecuadas para el proceso CLOU. Así, la 
concentración de oxígeno en las condiciones de equilibrio a la temperatura fijada en el 
reactor de reducción deberá ser lo suficientemente alta para permitir la liberación de O2 
en el reactor de reducción y, además, la combustión del combustible sin que exista un 
gran exceso de O2 junto a los productos de combustión. Por otra parte, el transportador 
de oxígeno deberá de ser capaz de oxidarse en el reactor de oxidación a la concentración 
de oxígeno a la salida del mismo, la cual debería ser los más baja posible para 
maximizar el uso del oxígeno del aire. Experimentalmente, se ha comprobado que las 
temperaturas de interés para este proceso se encuentran en el intervalo de entre 900 y 
950 ºC. 
 
Para determinar el inventario de sólidos requerido en cada reactor es necesario conocer 
la cinética de reacción del transportador de oxígeno, tanto de la reacción de reducción, 
como de su reacción de oxidación posterior. En la literatura existen diferentes estudios 
sobre las cinéticas de las reacciones de liberación de oxígeno y posterior oxidación de 
materiales basados en CuO. La Tabla 4.1 muestra un resumen de los principales 
parámetros cinéticos obtenidos en la literatura para las reacciones de reducción y 
oxidación que ocurren en el proceso CLOU. Como puede verse, se han utilizado 
distintos modelos cinéticos para determinar dichos parámetros. Además también se 
muestra el contenido de metal, el tipo de soporte, el método de preparación utilizado, así 
como el diámetro de partícula utilizado.  
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Tabla 4.1. Estudios cinéticos relevantes sobre las reacciones de reducción del CuO y la oxidación del 
Cu2O en condiciones CLOU en la literatura. 
EA(kJ/mol) Transportador 
de oxígeno  
(% CuO) 
Soporte 
Método 
preparacióna dp (µm) Instalaciónb T (ºC) Global 
(E1) 
Cinética 
(E2) 
Modeloc Ref. 
Reducción 
Puro ---- ---- 10 TGA 760-910 313 ---- Primer orden [94] 
Puro ---- ---- 104-152 TGA 850-960 327 ---- Primer orden [43] 
40 MgAl2O4 FG 125-180 LFD 850-900 139 ---- A-E (N=2) [64] 
42 SiC I 105-150 TGA 850-950 220 ---- Primer orden [95] 
60 SiO2 MM 200-315 TGA 800-950 145 ---- A-E (N=3) [96] 
20 SiO2 IH < 45 
75-125 
125-210 
TGA 
LFD  
LF 
900-1000 170 ---- Primer orden [69] 
18 SiO2 I 106-150 TGA 800-900 315 
176 
---- A-E (N=2) [97] 
60 TiO2 MM 200-315 TGA 900-975 155 ---- A-E (N=3) [96] 
50 TiO2 MM < 45 
75-125 
125-210 
TGA 
LFD  
LF 
800-950 180 ---- Primer orden [69] 
50 TiO2 MM < 45 TGA 900-1000 284 58 Primer orden [98] 
60 ZrO2 MM 200-315 TGA 800-1000 153 ---- A-E (N=3) [96] 
55 ZrO2 FG < 45 
75-125 
125-210 
TGA 
LFD  
LF 
800-950 147 ---- Primer orden [69] 
45 ZrO2 FG < 45 TGA 800-1000 264 67 Primer orden [98] 
40 ZrO2 FG 125-180 LF 775-925 281 20 Primer orden [99] 
Oxidación 
Puro ---- ---- disco (5 
mm)c 
TGA >900 173-98 ---- Primer orden [100] 
Puro ---- ---- 10 TGA 400-500 76.5 ---- Primer orden [94] 
18 SiO2 I 106-150 TGA 800-900 3 
-43 
---- Reacción en 
los limites de 
fase (N=2) 
[97] 
55 ZrO2 FG < 45 
75-125 
125-210 
TGA 
LFD 
LF 
900-975 ---- 202 Primer orden [69] 
aMétodo de preparación: 
FG = Freeze granulation 
I = Impregnación 
IH = Impregnación húmeda 
MM = Mezcla másica 
bInstalación de laboratorio: 
LFD = Lecho fluidizado discontinuo 
LF = Lecho fijo 
TGA = Termobalanza 
cModelo 
A-E:  Avrami-Erofeev 
 
La mayoría de los trabajos se centran en la evaluación de los efectos de la temperatura 
sobre la velocidad de reacción y el cálculo, por lo tanto, de la energía de activación del 
proceso. Se han usado dos tipos de ecuaciones de velocidad para representar la 
liberación de O2 por parte del CuO y la oxidación del Cu2O para el proceso CLOU [98, 
99]. 
( ) ( )Re 1·d TOr k f X− =          (4.1) 
( ) ( ) ( )
2 2
'
Re 2 ,· ·
n
d O eq OTOr k C C f X− = −         (4.2) 
Se puede observar que en la Ecuación (4.1) la velocidad de reducción solamente 
depende de la temperatura (incluida en la constante cinética) y de la conversión del 
transportador de oxígeno, f(X). Por otro lado, en la Ecuación (4.2) la velocidad de 
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reacción también depende del gradiente de oxígeno entre la concentración en el gas 
reaccionante y la de equilibrio. La concentración de oxígeno en el equilibrio es una 
función de la temperatura, descrita en la siguiente ecuación: 
( )
2
4 1 6 2
,
101325 101325
exp 22 2.993·10 1.048·10O eq eq
g g
C K T T
R T R T
− −
= = − −
 (4.3) 
En función de la ecuación (4.1 o 4.2) considerada se obtienen diferentes valores para la 
energía de activación. Así, se calcula una energía de activación global, E1 de la 
constante cinética aparente k1, cuando se considera el efecto de la temperatura tanto en 
la barrera para la reacción química como en la barrera termodinámica. Usando la 
Ecuación (4.2), se calcula una energía de activación en la barrera de la reacción 
química, E2, de la constante cinética k2, la cual no incluye el efecto de la temperatura 
sobre la concentración de O2 en equilibrio. 
 
Como se puede ver en la Tabla 4.1, se encontraron valores muy dispersos de las 
energías de activación. Además, los parámetros se determinaron analizando la 
dependencia unicamente de la temperatura. En aquellos trabajos que analizaron también 
el efecto de la concentración de O2, las condiciones analizadas quedaban lejos de las 
condiciones de equilibrio. Por estas razones, se consideró necesario analizar el efecto de 
la temperatura y de la concentración de oxígeno en las reacciones de reducción y 
oxidación en un amplio rango de valores de operación, incluso aquellos próximos a la 
concentración de O2 en equilibrio, ya que estas condiciones son las esperadas en un 
sistema CLOU (Articulo X). Los experimentos se llevaron a cabo bajo atmósfera 
controlada en un analizador termogravimétrico CI electronics (TGA). 
 
4.2 Cinética de las reacciones de reducción y oxidación del 
transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD 
 
Para obtener la cinética de las reacciones de reducción y oxidación, se realizaron 
múltiples experimentos en TGA a varias temperaturas. Además se varió la 
concentración de oxígeno en un amplio rango de valores para obtener velocidades de 
reacción en condiciones tanto alejadas como próximas a las condiciones de equilibrio 
termodinámico. La Tabla 4.2 muestra las condiciones experimentales para los 
experimentos realizados en la TGA para el cálculo de la cinética de reducción y 
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oxidación del transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD, junto con la concentración de 
O2 en equilibrio para cada condición. 
 
Tabla 4.2. Condiciones experimentales para los experimentos realizados en la TGA. También se muestra 
las concentraciones de O2 en condiciones de equilibrio. 
Reducción Oxidación 
T (ºC) 
2
(%)Oy ∗ 2 , (%)O eqy  T (ºC) 2 (%)Oy ∗ 2 , (%)O eqy  
   850 21 0.4 
875 0 0.8 875 21 0.8 
900 0 1.4 900 21, 11, 9, 4, 2.5 1.4 
925 0 2.4 925 21 2.4 
950 0, 1.5, 2.5 4.2 950 21 4.2 
975 0, 1.5, 4 7.0 975 21 7.0 
1000 0, 1.5, 4, 6, 8, 9 11.6 1000 21 11.6 
*N2 para balance 
4.2.1 Reducción del CuO a Cu2O 
 
La Figura 4.1(a) muestra las curvas conversión vs. tiempo para el transportador de 
oxígeno Cu60MgAl_SD obtenidas a diferentes temperaturas entre 875 y 1000ºC, 
usando N2 puro (concentración de O2 del 0%) en la reacción de reducción. Se puede 
observar que cuando la temperatura aumenta, la velocidad de reducción aumenta.  
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Figura 4.1. Efecto de la temperatura en la reacción de reducción del transportador de oxígeno en N2 en 
TGA con: (a) 
2O
y = 0%, y (b) 
2O
y = 1.5%. Símbolos, datos experimentales; línea continua, predicciones 
del modelo. 
 
Considerando la velocidad de reducción dada por la Ecuación (4.2), la velocidad de 
reacción aumentó con la temperatura porque aumentó la constante cinética y la fuerza 
impulsora. A menudo, este efecto se expresa por medio de la diferencia entre la 
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concentración de oxígeno en el equilibrio y la concentración de oxígeno en el sistema 
alrededor de las partículas, es decir ( )
2 2,O eq O
C C− . Por lo tanto, la velocidad de reducción 
depende de la concentración de oxígeno en la superficie externa de las partículas y de la 
concentración de O2 en equilibrio, la cual también aumenta con la temperatura 
siguiendo la Ecuación (4.3) 
 
La Figura 4.1(b) muestra la curvas conversión vs. tiempo obtenidas para el 
transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD para tres temperaturas diferentes durante la 
reacción de reducción, usando una concentración de O2 del 1.5% en N2. Se puede 
observar en estas curvas, que la velocidad era más lenta que la correspondiente a la 
misma temperatura pero sin oxígeno. Esta figura confirma que la velocidad de reacción 
disminuye cuando la fuerza impulsora disminuye debido a la aproximación de la 
concentración de O2 a la de equilibrio. 
 
Para analizar el efecto de la concentración de oxígeno en la velocidad de reacción, la 
Figura 4.2 muestra las curvas conversión vs. tiempo obtenidas para el transportador de 
oxígeno Cu60MgAl_SD con concentraciones de oxígeno entre 0 y el 9% a 1000ºC. Este 
intervalo de concentraciones de O2 se eligió debido a que la máxima concentración de 
O2 está limitada por la concentración de O2 en el equilibrio, por ejemplo un 11.6% a 
1000ºC; así que la concentración de oxígeno durante los experimentos en la TGA debe 
ser inferior a la concentración de equilibrio. La velocidad de generación de oxígeno 
disminuye cuando la concentración de oxígeno aumenta debido a que disminuye la 
fuerza impulsora de la reacción. Este descenso era más pronunciado cuando la 
concentración de O2 estaba cercana a la concentración de equilibrio. Además, no se 
pudo detectar un cambio en el peso de la muestra en la TGA cuando la concentración de 
O2 era muy cercana a la de equilibrio ( 2Oy > 9 %), porque la velocidad de reacción era 
muy lenta. Un comportamiento similar fue descrito por Clayton y Whitty [98], durante 
la reducción cuando la fuerza impulsora estaba cercana a 0. 
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Figura 4.2. Efecto de la concentración de oxígeno a 1000ºC en la reducción del transportador de oxígeno 
en TGA, usando mezclas N2+O2. Símbolos, datos experimentales; línea continua, predicciones del 
modelo cinético. 
 
Cinética de la reacción de reducción de CuO a Cu2O 
Para describir la reacción de reducción de CuO a Cu2O con generación de O2 se 
propone un modelo de reacción en la superficie de las partículas usando un mecanismo 
de Langmuir-Hinshelwood mostrado en las Ecuaciones (4.4) y (4.5). El CuO en la 
superficie se descompone en Cu2O por reacción en los sitios activos a dando O2 
adsorbido en la superficie de la partícula. A continuación el O2 desorbe, regenerando los 
sitios activos a en la superficie [101]. Aplicando este modelo a la descomposición del 
CuO, se obtienen las siguientes ecuaciones: 
1. Reacción química de descomposición del CuO en Cu2O y O2 adsorbido, la cual 
es un equilibrio dinámico entre la reacción directa e inversa: 
( )2 24 2
f
b
k
k
CuO aL Cu O aL O→+ +←  ,   1
f
b
k
K
k
=     (4.4) 
2. Desorción del O2 adsorbido 
( )2 2
D
A
k
k
aL O aL O→ +←  ,    2 D
A
kK
k
=     (4.5) 
Cuando la reacción está controlada por la descomposición química, Ecuación (4.4), la 
velocidad de reacción viene dada por: 
( ) ( )2
2
Re
Re Re
,
1 1 ·Od d CuO d
O eq
CdX k S f X
dt C
  = −θ −    
      (4.6) 
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donde θ es la fracción de sitios activos ocupados por el O2. En estas condiciones, es 
posible usar diferentes isotermas de adsorción para obtener el valor de θ. García-
Labiano y col. [102] seleccionaron la isoterma de Freundlich para describir 
adecuadamente la calcinación del CaCO3, cuyo efecto en la concentración de CO2 sobre 
la velocidad de calcinación del CaCO3 fue similar al mostrado para la concentración de 
O2 en la descomposición del CuO. Así, se seleccionó la isoterma de Freundlich para 
describir la fracción de sitios activos ocupados, es decir, el parámetro θ, el cual se 
calcula con la siguiente ecuación: 
2
1 n
OcCθ =           (4.7) 
0
c gE R Tc c e
−
=           (4.8) 
Combinando las Ecuaciones (4.6) y (4.7), la expresión para la velocidad de reacción es 
la siguiente: 
( ) 2
2
2
1Re
Re Re
,
( ) 1 1 Ond d d CuO O
O eq
CdX k f X S cC
dt C
  = − −    
     (4.9) 
Se han usado diferentes modelos para definir la función f(XRed) en la Ecuación (4.9), 
incluyendo mecanismos de nucleación [64, 96, 97] o de reacción química de primer 
orden [94, 99]. El mecanismo de Langmuir-Hinshelwood es un modelo de reacción en 
la superficie ampliamente utilizado para reacciones gas-sólido catalíticas. Debido a esta 
reacción de superficie, se propone el uso del modelo de nucleación para describir la 
dependencia de la conversión en la reacción sobre la superficie de las partículas de 
transportador de oxígeno.  
 
La ecuación de Avrami-Erofeev [103] correspondiente al mecanismo de nucleación es 
la siguiente: 
( ) ( )
11
Re Re Re( ) 1 1
N
d d df X N X ln X
−
−  = − − −
 
      (4.10) 
La expresión final para la velocidad de reducción, incluyendo la Ecuación (4.10) para la 
función de conversión, es la siguiente: 
( ) ( ) ( )( )22
2
11 1Re
Re Re Re
,
1 1 · 1 1
NOnd
d CuO O d d
O eq
CdX k S cC N X ln X
dt C
−
−
    = − − − − −    
  (4.11) 
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Integrando la Ecuación (4.11), se obtiene la siguiente ecuación para calcular la 
evolución de la conversión con el tiempo: 
( ) ( ) 2
2
2
1
Re Re
,
ln 1 1 1
N On
d d CuO O
O eq
C
X k S cC t
C
    − − = − −     
     (4.12) 
Se define una constante cinética efectiva como: 
Re' '
Re Re Re ,0
d gE R T
d d CuO dk k S k e
−
= =        (4.13) 
El modelo cinético tiene cuatro parámetros (N, n, 'Redk  and c), los cuales deben de ser 
calculados en función de la temperatura de reacción. El valor de N representa el tipo de 
modelo de nucleación y crecimiento de los núcleos. Dicho valor oscila generalmente 
entre 1/4 y 3. Para calcular el mejor valor de N, en la Figura 4.3(a) se muestra el grafico 
( )( )Reln 1
N
dX− −  vs. tiempo para diferentes valores de N, usando los datos 
experimentales de conversión vs. tiempo de la Figura 4.1. La Tabla 4.3 muestra los 
coeficientes de correlación para los diferentes valores de N para la regresión lineal de 
cada curva. El mejor ajuste corresponde a un valor de N de 3/4. Este procedimiento se 
ha realizado para cada curva de conversión a cada temperatura y concentración de O2 
estudiadas, obteniéndose el mismo resultado de N para cada una de ellas. 
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Figura 4.3. Determinación del parámetro N usando datos de conversión para calcular (–ln(1-X))N vs. 
tiempo (Ecuación (4.12)) a (a) 1000ºC, 4% O2 para la reducción; y (b) 900ºC, 6% O2 para la oxidación. 
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Tabla 4.3. Coeficientes de correlación para la dependencia lineal de las curvas (–ln(1-Xred))N vs. tiempo 
para diferentes valores de N para el transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD.  
TRed = 1000ºC; 2 ,ReO dy  = 4%; TOx = 900ºC; 2 ,O Oxy  = 6 % 
N Reducción Oxidación 
3/2 0.9017 0.9570 
1 0.9769 0.9970 
3/4 0.9961 0.9977 
2/3 0.9951 0.9926 
1/2 0.9838 0.9703 
 
Para determinar los valores de la constante de velocidad por la reacción química, 'Redk , y 
su variación con la temperatura, se consideraron los experimentos realizados a 
diferentes temperaturas (entre 875 y 1000ºC) con una atmósfera con el 100% de N2. En 
este caso, la Ecuación (4.12) se simplifica a ( ) 'Re Reln 1 Nd dX k t − − =  . La Figura 4.4 
muestra las representaciones de Arrhenius para la reacción de reducción, y la Tabla 4.4 
muestra los parámetros cinéticos obtenidos para el factor pre-exponencial y la energía 
de activación.  
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Figura 4.4. Dependencia de la temperatura de los parámetros cinéticos para el transportador de oxígeno 
Cu60MgAl_SD: constante cinética para la liberación de oxígeno (●); constante cinética para la oxidación 
(▲); y parámetro de adsorción c para la reducción (■). 
 
El valor obtenido de la energía de activación era de 270 kJ·mol-1. No se puede comparar 
este valor con los valores de energía de activación de la literatura porque el modelo 
cinético aquí propuesto es diferente. La energía de activación depende del número de 
parámetros dependientes de la temperatura considerados en el modelo cinético. Así, la 
energía de activación global se calcula únicamente con el parámetro k1 dependiente de 
la temperatura, ver Ecuación (4.1). La energía de activación cinética se calcula con 2 
parámetros dependientes de la temperatura, es decir k2 y 2 ,O eqC ; ver Ecuación (4.2). En 
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este apartado la energía de activación tiene un parámetro adicional afectado por la 
temperatura, c, en el modelo cinético propuesto. 
 
Los parámetros n y c en la Ecuación (4.12) se calcularon considerando el efecto de la 
concentración de oxígeno sobre la velocidad de reducción del transportador de oxígeno. 
Después de integrar y realizar algunas operaciones algebraicas sobre la Ecuación (4.11), 
se obtiene la siguiente expresión: 
( ) ( )( )
( ) ( )
2
Re2
2
Re
1 0.2
' 1
Re Re Re
,
d1 1ln 1 ln ln
d
1 1 1 d
d
R O
N XO
d d d
O eq
XY c C
t nC
k N X ln X
C
− =
−
         = − = + 
           − − − −        
 (4.14) 
Se calculó la velocidad de reacción cuando Re 0.2dX = , es decir, cuando se obtiene la 
máxima velocidad de reacción en el modelo de nucleación con el valor de N = 3/4. 
 
Tabla 4.4. Parámetros cinéticos determinados para el transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD. 
Reducción Oxidación 
'
Re ,0dk  (s-1) 3.6·109 ' ,0Oxk  ((m3·mol-1)1/n·s-1) 6.2·10-1 
ERed (kJ mol-1) 270 EOx (kJ mol-1) 32 
c0 ((m3 mol-1)1/n) 1.8·10-10   
EC (kJ mol-1) -240   
n 0.5 n 1.2 
 
Trazando el lado izquierdo de la Ecuación (4.14), YR, frente al ln(
2O
C ), se pueden 
calcular los parámetros c y n calculando la ordenada en el origen y la pendiente de la 
curva obtenida; ver Figura 4.5(a). De esta forma se obtiene, para todas las temperaturas 
estudiadas, un valor de n de 0.5 (ver Tabla 4.4). Considerando una dependencia de c con 
la temperatura del tipo Arrhenius, la Figura 4.4 muestra el ajuste de c con la temperatura 
para la reacción de reducción, y la Tabla 4.4 muestra los parámetros cinéticos obtenidos 
para el factor pre-exponencial y la energía de activación obtenida para c usando la 
Ecuación (4.8). El valor de la energía de activación para el parámetro c es -240 kJ·mol-1, 
negativo, como corresponde a un proceso de adsorción. 
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Figura 4.5. Determinación de (a) parámetros n y c usando la Ecuación (4.14) para la reacción de 
reducción a 1000ºC; y (b) parámetro n usando la Ecuación (4.21) para la reacción de oxidación a 900ºC. 
 
El modelo desarrollado con los parámetros cinéticos obtenidos se utilizó para obtener 
las curvas teóricas a diferentes temperaturas de operación, las cuales se comparan con 
las curvas experimentales de conversión vs. tiempo para diferentes concentraciones de 
O2 y temperaturas. En las Figuras 4.1 y 4.2 se puede observar un buen ajuste entre las 
curvas experimentales y las teóricas resultantes del modelo cinético propuesto para 
todas las temperaturas y los intervalos de concentración de oxígeno usados, incluyendo 
condiciones de reacción con concentraciones de O2 tanto lejanas como cercanas al 
equilibrio. Este resultado indica que la isoterma de Freundlich junto con el modelo de 
nucleación con N = 3/4 es válido para describir la descomposición del CuO en un 
amplio rango de concentraciones de O2. Por lo tanto, el modelo propuesto predice 
apropiadamente las velocidades de reacción cuando las concentraciones de O2 están 
cercanas al equilibrio, donde modelos anteriores encontrados en la literatura habían 
fallado [98]. Esta condición es necesaria en el reactor de reducción de una planta de 
CLOU para evitar compuestos inquemados en los gases de salida del reactor de 
reducción; ver apartados 3.2.2 y 3.3.2. 
 
4.2.2 Oxidación del Cu2O a CuO 
 
La Figura 4.6(a) muestra las curvas conversión vs. tiempo obtenidas para la oxidación 
del Cu2O en el transportador de oxígeno para valores de concentración de oxígeno 
desde el 21% al 2.5% a 900ºC. La velocidad de oxidación era rápida cuando la 
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concentración de oxígeno era mucho mayor que la concentración de oxígeno en el 
equilibrio. Sin embargo, descendía rápidamente cuando la concentración de oxígeno se 
aproximaba a la concentración de equilibrio.  
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Figura 4.6. Efecto de (a) concentración de O2 a 900ºC y (b) la temperatura con 2Oy = 21 % en TGA, en la 
oxidación del transportador de oxígeno. Símbolos, datos experimentales; línea continua, predicciones del 
modelo. 
 
Este efecto también fue observado por Whitty y Clayton [69] cuando disminuía la 
fuerza impulsora de la reacción de oxidación. La Figura 4.6(b) muestra las curvas 
conversión vs. tiempo para el transportador de oxígeno Cu60MgAl_SD para diferentes 
temperaturas entre 850 y 1000ºC, usando aire como gas reactivo. Se puede observar que 
la velocidad de reacción disminuía cuando aumentaba la temperatura, siendo la reacción 
más lenta a 1000ºC, debido a que la fuerza impulsora de la reacción disminuía, ya que 
aumenta el valor de la concentración de O2 en equilibrio, 2 ,O eqC .  
 
Cinética de reacción de oxidación de Cu2O a CuO 
Se ha usado un modelo mecanístico de Langmuir-Hinshelwood para describir la 
reacción química de oxidación del Cu2O en el proceso CLOU. 
1. Adsorción del O2 sobre la superficie de Cu2O:  
2 2( )A
D
k
k
O aL aL O→+ ←  ,    3 A
D
kK
k
=     (4.15) 
2. Reacción química de oxidación de Cu2O para formar CuO: 
( )2 22 4
b
f
k
k
Cu O aL O CuO aL→+ +←  ,   4 b
f
k
K
k
=     (4.16) 
 161 
Cuando la reacción está controlada por la descomposición química, Ecuación (4.16), la 
velocidad de reacción viene dada por: 
2
2 2
2
,1d 1 ( )
d
O eqnOx
Ox Cu O O Ox
O
CX k S cC f X
t C
  = −    
 (4.17) 
De manera similar al análisis para la reducción, el valor de θ se calcula con la isoterma 
de Freundlich, es decir con la Ecuación (4.7). Además, el modelo de nucleación también 
fue considerado para la reacción de oxidación. La expresión para la velocidad de la 
reacción de oxidación, incluyendo la función de la evolución de la conversión, es la 
siguiente: 
( ) ( )( )22 2
2
1
,1 1
· 1 · 1 1
NO eqnOx
Ox Cu O O Ox Ox
O
CdX k S cC N X ln X
dt C
−
−
    = − − − −    
 (4.18) 
Integrando la Ecuación (4.18) se obtiene la siguiente expresión para calcular la 
evolución de la conversión del transportador de oxígeno con el tiempo: 
( ) 2
2 2
2
,1ln 1 1
N O eqn
Ox Ox Cu O O
O
C
X k S cC t
C
    − − = −     
 (4.19) 
Los parámetros kOx y c no se pueden calcular separadamente para la reacción de 
oxidación. En este caso, se define una constante cinética efectiva para la reacción de 
oxidación como: 
2
' '
,0
Ox gE R T
Ox Ox Cu O Oxk k S c k e
−
= =  (4.20) 
Por lo tanto, es necesario determinar tres parámetros: N, n y 'Oxk . Para determinar el 
valor de N, en la Figura 4.3 se muestra el gráfico ( )( )ln 1
N
OxX− −  vs. tiempo para 
diferentes valores de N, usando los datos experimentales de conversión vs. tiempo de la 
Figura 4.6. La Tabla 4.3 muestra los coeficientes de correlación para los diferentes 
valores de N para la regresión lineal de cada curva. El mejor corresponde a un valor de 
N de 3/4. Este procedimiento se ha realizado para cada curva de conversión a cada 
temperatura y concentración de O2 estudiadas, obteniéndose el mismo resultado de N 
para cada una de ellas. 
 
Los parámetros n y 'Oxk  para la reacción de oxidación se obtuvieron representando YOx 
vs. ( )
2
ln OC  a 900ºC, como se describe en la siguiente ecuación derivada de las 
Ecuaciones (4.18) y (4.20), para XOx = 0.2, igual que para la reacción de reducción. 
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( ) ( )( )
( ) ( )
2
2
2
'
1 0.2, 1
d1 1ln ln ln
d
1 1 1 Ox
Ox
Ox Ox O
N XO eq
Ox Ox
O
XY k C
t nC
N X ln X
C
− =
−
         = = + 
           − − − −        
 (4.21) 
La Figura 4.5(b) muestra la regresión lineal de YOx vs. ( )2ln OC . Se obtuvo un valor de n 
igual a 1.2. Se realizaron experimentos a diferentes temperaturas entre 850 y 1000ºC y 
un 21% de O2 para calcular la dependencia de la constante cinética frente a la 
temperatura. Considerando la dependencia de Arrhenius de 'Oxk , la Figura 4.4 muestra 
las curvas de Arrhenius para la reacción de oxidación, y la Tabla 4.4 muestra los 
parámetros cinéticos obtenidos para el factor pre-exponencial y la energía de activación. 
Se obtuvo un valor de la energía de activación de 32 kJ·mol-1 para la constante cinética 
de oxidación. 
 
Finalmente, la Figura 4.6(a) muestra la comparación entre las curvas experimentales y 
las predicciones del modelo para diferentes concentraciones de O2 a temperatura 
constante. Se puede observar un buen ajuste entre las curvas experimentales y las 
teóricas resultantes del modelo cinético propuesto para todas las temperaturas y los 
intervalos de concentración de oxígeno usados. Este resultado indica que la isoterma de 
Freundlich junto con el modelo de nucleación con N = 3/4 es válido para describir la 
oxidación del Cu2O en un amplio rango de concentraciones de O2, incluso con 
concentraciones de oxígeno cercanas al equilibrio. Por otro lado, la Figura 4.6(b) 
muestra las curvas conversión vs. tiempo tanto experimentales como teóricas a 
diferentes temperaturas. Se puede observar que también se obtuvo buen ajuste con el 
modelo propuesto. 
 
Se puede concluir que con el modelo cinético propuesto en este apartado, es posible 
predecir las velocidades de reducción y oxidación a diferentes concentraciones de 
oxígeno y diferentes temperaturas en un amplio rango de condiciones de operación 
adecuadas para la operación del proceso CLOU. 
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4.3 Modelado simplificado del proceso CLOU 
 
Para realizar el diseño de los reactores del proceso CLOU es necesario realizar el 
modelado del proceso. A la hora de diseñar un sistema CLOU, los parámetros más 
importantes son el inventario de sólidos en el sistema y la velocidad de circulación del 
transportador de oxígeno entre los reactores. Ambos parámetros están altamente 
influenciados por la reactividad del transportador de oxígeno y su capacidad de 
transporte de oxígeno. En este trabajo se va a realizar el modelado simplificado de los 
reactores de reducción y oxidación utilizando la cinética determinada previamente. Con 
este modelo se podrá evaluar el efecto de las variables más importantes del proceso 
sobre la eficacia de captura de CO2 cuando se utilizan diferentes combustibles sólidos. 
 
4.3.1 Circulación de sólidos e inventarios mínimos de transportador de 
oxígeno 
 
Uno de los parámetros fundamentales en un proceso CLC es la velocidad de circulación 
de sólidos entre ambos reactores, ya que debe ser suficiente para suministrar el oxígeno 
necesario para la combustión del combustible. Se calculó la velocidad de circulación de 
los sólidos con un balance de materia al sistema. Abad y col. [81] desarrollaron un 
modelo simplificado para el proceso CLC  que posteriormente fue modificado para el 
proceso iG-CLC con combustibles sólidos [104]. En este modelo, la velocidad de 
circulación de sólidos por MWt, RR ROm −ɺ , que depende de la composición y el poder 
calorífico del combustible sólido, se puede calcular de la siguiente forma: 
RR ROm − =ɺ
310
· ·
SF
TO TOPCI R X
Ω
∆
        (4.22) 
siendo ΩSF la masa de oxígeno necesario por kg de combustible sólido para obtener 
combustión completa de combustible; PCI el poder calorífico inferior del combustible 
sólido; y ∆XTO la variación de la conversión del transportador de oxígeno en cada 
reactor. 
 
Se calculó la velocidad de circulación de sólidos entre ambos reactores en función de la 
variación de la conversión del transportador de oxígeno. La Figura 4.7 muestra la 
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velocidad de circulación del sólido cuando se usa un lignito como combustible, con un 
valor de ΩSF = 1.2 kg de oxígeno por kg de carbón y un PCI de 16250 kJ/mol. La 
variación de la conversión del sólido, ∆XTO, es mayor para valores bajos de circulación 
del sólido, y disminuye rápidamente cuando aumenta la velocidad de circulación, 
alcanzado valores cercanos a 0 cuando la velocidad es muy alta. Abad y col. [81] 
estimaron que la máxima velocidad de circulación de sólidos posible a costes razonables 
en una planta de CLC era de 16 kg·s-1 por MWt, basado en el desarrollo comercial de 
unidades de lecho fluidizado circulante. Esto significa que el mínimo valor de ∆XTO 
debería ser 0.1.  
 
En cuanto al inventario de sólidos en los reactores, se necesita una cantidad mínima 
para transferir el O2 a la velocidad demandada y tomar el oxígeno necesario en el 
reactor de oxidación. Se calculó el inventario mínimo de sólidos en los reactores de 
reducción y oxidación por MWt de combustible, mRR y mRO, para la combustión de 
combustibles sólidos haciendo un balance al reactor [104]: 
3
Re
10
·
SF
RR
d
TO
m
dXPCI R
dt
Ω
=
     
        (4.23) 
310
·
SF
TO
Ox
TO
m
dXPCI R
dt
Ω
=
     
         (4.24) 
Se obtuvo la reactividad promedio para cada reactor considerando la concentración de 
gases promedio en cada uno, junto a la distribución del tiempo de residencia de los 
sólidos.  
 
Se calculó una concentración promedio de O2 diferente en cada reactor. En un proceso 
CLOU, el inventario mínimo de sólidos en el reactor de reducción, para transferir el 
oxígeno requerido por el combustible, corresponde a la condición donde la velocidad de 
generación de oxígeno es maximizada. Se alcanza esta condición cuando se considera 
que la concentración de oxígeno en la Ecuación (4.11) es 0, lo que corresponde con el 
límite asintótico en el cual todo el O2 liberado se consume por el combustible y no hay 
exceso de O2 en los gases; ver Apartado 3.2.2. Por otro lado, se calculó el inventario de 
sólidos en el reactor de oxidación considerando un exceso de aire del 20%. La 
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concentración promedio de O2 en el reactor de oxidación era aquella que cumplía la 
Ecuación (4.24), en este caso el 11% [81]. 
,
,
2
g out
g in
Xg g
X
i i
O
X dX
dX dX
dt dt
∆
=
   
   
   
   
∫          (4.25) 
Se consideró también la distribución de tiempos de residencia de las partículas en el 
reactor para calcular la velocidad de reacción promedio. Suponiendo mezcla perfecta en 
los reactores, se calculó la velocidad de reacción promedio como [81]: 
RRτ
0
RRτ
c
tt
i idX dX e dt
dt dt
−      =       
∫         (4.26) 
donde 
RR
τ  es el tiempo medio de residencia de las partículas de transportador de 
oxígeno en el reactor de reducción, el cual depende de la velocidad de circulación de 
sólidos y del tamaño del reactor. 
Re
RR
Re
τ
dRR
RR RO d
Xm
dX
dt
m
−
∆
= =
 
 
 
 
ɺ
        (4.27) 
Esta ecuación considera que las partículas entran en el reactor parcialmente convertidas. 
El tiempo necesario para alcanzar la conversión completa será tc, siendo este valor el 
límite superior de la integral de la Ecuación (4.26). Siguiendo el método presentado por 
Abad y col. [81], se puede calcular tc en función de la conversión media de los sólidos a 
la entrada del reactor para el modelo de nucleación con la siguiente ecuación: 
( )
3
4
Re ,
1 ln d inRRct Xk
= −          (4.28) 
De este modo, la velocidad de reacción inicial de las partículas entrantes se corresponde 
a la de las partículas completamente oxidadas, para XRed = 0, y tc es el tiempo necesario 
para alcanzar la reducción completa, correspondiente en este caso a XRed = 1 - Re ,d inRRX , 
ya que las partículas pueden haber sido parcialmente oxidadas en el reactor de 
oxidación. 
 
La expresión que describe la reactividad usando el modelo de nucleación es la siguiente: 
( ) 4 31 ·Re 34
· ·
3
k tddX k t e
dt
−
 
  =
  
        (4.29) 
El parámetro k incluye la constante cinética y la función de la concentración de oxígeno. 
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( ) 2
Re 2
' 1/1 1
d
On
O
eq
C
k k cC
C
  = − −   
        (4.30) 
La Figura 4.7 muestra los inventarios mínimos de transportador de oxígeno para los 
reactores de reducción y oxidación en función de la variación de la conversión del 
transportador de oxígeno a 950ºC. Se puede observar, que con bajos valores de 
variación de conversión del transportador de oxígeno se necesitan bajos inventarios de 
sólidos en ambos reactores pero con altos valores de velocidad de circulación de 
sólidos, y viceversa. Si se supone un valor de ∆XTO = 0.1, los valores de inventarios de 
transportador de oxígeno son de 160 kg/MWt y 95 kg/MWt para los reactores de 
reducción y oxidación, respectivamente, mientras que si ∆XTO = 0.7 los inventarios son 
300 y 200 kg/MWt respectivamente. Hay que destacar que en los experimentos 
realizados en la planta en continuo de 1.5 kWt se trabajó en estado estacionario con un 
inventario de sólidos en el reactor de reducción de 454 kg/MWt, ver Apartado 3.3.2. Sin 
embargo, en ese caso había exceso de O2 en los gases de salida del reactor de reducción. 
Por lo tanto, hubiera sido posible trabajar con menores inventarios de sólidos en la 
planta en continuo consiguiendo combustión completa del combustible. 
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Figura 4.7. Inventario mínimo de sólidos por MWt en función de la variación de la conversión del 
transportado de oxígeno entre los reactores de reducción y oxidación: reactor de reducción (- - -), reactor 
de oxidación (-··-· ·-);  velocidad específica de circulación de sólidos posible (───) y velocidad 
especifica de circulación superior al limite hidrodinámico (- - -), usando lignito como combustible. 
Temperatura: 950ºC. Limite hidrodinámico para el flujo de sólidos: 16 kg/s por MWt. 
 
Hay que considerar, que el inventario mínimo de transportador de oxígeno calculado en 
esta sección depende de la reactividad del transportador de oxígeno, y corresponde a la 
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cantidad de sólidos necesarios para suministrar el oxígeno a la velocidad requerida, 
determinada por la velocidad de alimentación del carbón. Más adelante, en el Apartado 
4.3.2, se analizará el consumo de oxígeno por el combustible, el cual dependerá de su 
reactividad. 
 
4.3.2 Eficacia de captura de CO2 para diferentes combustibles  
 
Una vez determinados los inventarios mínimos necesarios para transferir el oxígeno 
requerido por el combustible es necesario determinar los inventarios para suministrar el 
tiempo de residencia necesario para alcanzar altas eficiencias de captura. Así, el tiempo 
de residencia de los sólidos en el reactor de reducción deberá permitir la conversión del 
char alimentado, que está directamente relacionado con la reactividad del carbón. Hay 
que recordar que el char inquemado en el reactor de reducción alcanza el reactor de 
oxidación, donde se quemará, generando CO2 que no se captura. Por lo tanto, la eficacia 
de captura de CO2 dependerá del inventario de sólidos en el reactor de reducción. 
 
Para calcular la conversión del char en el reactor de reducción, es necesario considerar 
los procesos que tienen lugar en él. En el reactor de reducción de un sistema CLOU se 
alcanza un pseudo-equilibrio entre el O2 liberado por el transportador de oxígeno y el 
oxígeno consumido por el combustible. Por lo tanto, en el balance de oxígeno en el 
reactor de reducción se deben considerar tanto el oxígeno generado por el transportador 
de oxígeno como los diferentes destinos de ese oxígeno: conversión del char y los 
volátiles, y el O2 en exceso presente en la corriente gaseosa.  
( ) ( ) ( ) ( )2 2 2 2O O O OTO char vol gasr r r r− = + +      (4.31) 
La velocidad de generación de oxígeno dependerá del inventario de transportador de 
oxígeno en el reactor de reducción, de su capacidad de transporte de oxígeno y de la 
velocidad de reducción del transportador de oxígeno, que depende a su vez de su 
reactividad, de la temperatura del reactor y de la concentración de oxígeno en el reactor: 
( )2 RedO TO RRTO dXr R m dt
 
− =  
 
        (4.32) 
El oxígeno generado por el transportador de oxígeno se usa para: 
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1.  Quemar las partículas de char. Durante los experimentos de combustión de char con 
O2 gaseoso, se observó que la velocidad de reacción era constante con el tiempo [29, 
61]. Así, se puede calcular la velocidad de reacción como: 
( ) 22 ,1O C RR charO char C char
M m dX
r
M X dt
 
=  
−  
      (4.33) 
2.  Quemar los volátiles. Se supone combustión completa de los volátiles. El oxígeno 
que reacciona con los volátiles es la diferencia entre la demanda de oxígeno del 
combustible sólido y la demanda de oxígeno del carbono fijo. 
( ) 22 OO SF SF fixvol
C
M
r m C
M
 
 = Ω −  
 
ɺ
      (4.34) 
3. Se acumula en el flujo de gases de salida del reactor. El oxígeno puede estar presente 
en el flujo de gases que salen del reactor de reducción, pero con una concentración 
siempre por debajo de la concentración de equilibrio a la temperatura del reactor. La 
velocidad de generación de oxígeno en la corriente gaseosa depende del gas a la 
salida del reactor de reducción, que a su vez depende de la corriente de gas que entra 
en el reactor de reducción. 
( )2 2 2O O gas O outRRgasr M F y =          (4.35) 
La velocidad de combustión del char, ( )2O charr , depende de la masa de char en el reactor 
de reducción. Para calcularlo se realizó un balance al carbono considerando los 
diferentes flujos donde existe carbono: carbono en el combustible, carbono en los 
volátiles, carbono en el char convertido en el reactor de reducción, y carbono en el flujo 
de sólidos que salen del reactor de reducción. 
( )
, , , ,
1C SF C vol char C char char C charF F X F X F= + + −      (4.36) 
Cada flujo de carbono se calcula como: 
, ,
1
C SF SF C SF
C
F m f
M
 =  ɺ         (4.37) 
, , ,
1
C vol SF C SF C fix
C
F m f f
M
 = − ɺ        (4.38) 
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, ,
1
C char SF C fix
C
F m f
M
 =  ɺ         (4.39) 
( ) ( ),
,
,
11 1
1
C RR
char C char RR RO SSC
C C RR
x
X F m
M x−
− = − η
−
ɺ
     (4.40) 
siendo xc la fracción de carbono en los sólidos en el reactor de reducción: 
,
,
C RR
C
RR C RR
m
x
m m
=
−
         (4.41) 
La fracción de char xC afecta al flujo de char transferido al reactor de oxidación y al 
oxígeno consumido en el reactor de reducción. En la Ecuación (4.40) también se 
considera el efecto de la eficacia de separación de un sistema de separación de char o 
carbon stripper, ɳSSC, sobre la conversión del char. Un sistema de separación de char 
permite la recirculación selectiva de partículas de char inquemadas al reactor de 
reducción desde la corriente de sólidos que sale del mismo, con el fin de minimizar el 
flujo de carbono inquemado que llega al reactor de oxidación [29]. El objetivo de su 
utilización es, por tanto, obtener altas eficacias de captura de CO2 [29, 61].  
 
Fijando la masa de transportador de oxígeno en el reactor de reducción, se puede 
realizar un proceso iterativo modificando la concentración de O2 y la fracción másica de 
carbono en el reactor de reducción para obtener la velocidad de generación de oxígeno y 
la velocidad de consumo de éste en las Ecuaciones (4.32) y (4.33). El objetivo de este 
proceso iterativo es cumplir simultáneamente los balances de oxígeno y carbono 
mostrados en las Ecuaciones (4.31) y (4.36). Una vez que se conoce cada flujo de 
carbono, se puede obtener la eficacia de captura de CO2, ηCC , para el inventario de 
sólidos supuesto. 
, ,
,
η
C vol char C char
CC
C SF
F X F
F
+
=
        (4.42) 
Cabe señalar que la eficacia de captura de CO2 también depende de la velocidad de 
circulación de los sólidos porque: (1) la velocidad de circulación de sólidos afecta al 
tiempo de residencia de los sólidos, y por lo tanto, a la reactividad del transportador de 
oxígeno; y (2) afecta a la conversión de char y al flujo de carbono que sale del reactor 
de reducción.  
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En este apartado, se han considerado dos combustibles para la simulación: un carbón 
bituminoso bajo en volátiles (BV) y un lignito; ver Tabla 2.2. Estos carbones fueron 
previamente utilizados en la planta en continuo de 1.5 kWt mostrando diferentes 
comportamientos durante los experimentos de combustión; ver Apartado 3.3.3. Se 
calculó la velocidad de conversión de char con la siguiente ecuación: 
2
pchar
char O
dX k C
dt
 
= 
 
 (4.43) 
donde la constante de conversión de char se calcula como: 
0
,0
gE R T
char chark k e
−
=          (4.44) 
La parámetros cinéticos de reactividad del char necesarios para este estudio se tomaron 
del trabajo de Hurt y Mitchell [105]. La Tabla 4.5 muestra los parámetros cinéticos 
correspondientes para cada carbón.  
 
Tabla 4.5. Parámetros cinéticos considerados para cada carbón, obtenidos de [105]. 
Parámetros cinéticos Lignito Bituminoso Bajo en Volátiles 
kchar,0 (m3·mol-1·s-1) 2.7·107 1.8·107 
E0 (kJ mol-1) 91.5 94.1 
p 0.5 0.5 
 
Los principales resultados del modelo son la concentración de O2 en el reactor de 
reducción y la eficacia de captura de CO2. La Figura 4.8(a) muestra la concentración de 
O2 a la salida del reactor de reducción en función de la conversión del transportador de 
oxígeno usando lignito como combustible y diferentes valores del inventario de sólidos 
en el reactor de reducción (150, 250, 500 y 1500 kg/MWt). La temperatura del reactor 
de reducción se fijó en 950ºC y no se consideró el uso del un sistema de separación de 
char ( η 0SSC = ). También se muestra la concentración de O2 en el equilibrio. Se puede 
observar que la concentración de oxígeno disminuye cuando la variación de la 
conversión aumenta. Esto es debido al hecho de que se quema más carbón en el reactor 
de reducción y disminuye la reactividad promedio del transportador de oxígeno al 
incrementarse ∆XTO; ver Ecuación (4.31). También se puede ver que la concentración de 
O2 aumenta cuando aumenta el inventario de sólidos en el reactor de reducción, porque 
hay más oxígeno disponible en los sólidos que puede ser liberado. Resaltar que hay O2 
libre en la corriente gaseosa que sale del reactor de reducción. Esto significa que el 
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transportador de oxígeno es altamente reactivo y puede liberar O2, aunque el tiempo de 
residencia en el reactor de reducción no sea lo suficientemente alto para convertir por 
completo el char. 
∆XTO
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Co
n
ce
n
tr
ac
ió
n
 
O
2 
 
(%
)
0
1
2
3
4
5
∆XTO
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
 
Ef
ic
ac
ia
 
de
 
Ca
pt
u
ra
 
CO
2 
(%
)  
20
40
60
80
100
O2 eq. (%) (b)(a)
1500
500
250
150
1500
500
250
150
 
Figura 4.8. (a) Concentración de O2 a la salida del reactor de reducción y (b) eficacia de captura de CO2, 
en función de la variación de conversión del transportador de oxígeno en el reactor de reducción usando 
lignito como combustible para diferentes inventarios de sólidos en el reactor de reducción: 1500(───), 
500 (· · · · ·), 250  (---) and 150 (-··-) kg/MWt. Temperatura: 950ºC, η 0SSC = . 
 
La Figura 4.8(b) muestra la eficacia de captura de CO2 en función de la variación de 
conversión del transportador de oxígeno para las mismas condiciones que la Figura 
4.8(a). La eficacia de captura de CO2 aumenta cuando aumenta el inventario de sólidos 
en el reactor de reducción, debido al incremento del tiempo de residencia de los sólidos. 
Resaltar que todas las líneas convergen a un valor de captura de CO2 mínimo del 24% 
cuando ∆XTO = 0, el cual corresponde al contenido de carbono en los volátiles de este 
carbón, que se consideran completamente quemados en el reactor de reducción. Para 
altos valores de conversión del transportador de oxígeno, el incremento de la eficacia de 
captura de CO2 es más suave. Este comportamiento es debido a dos razones aditivas: 1) 
el tiempo de residencia en el reactor de reducción es inversamente proporcional a la 
variación de conversión, produciendo que la conversión de char no es directamente 
proporcional a la variación de la conversión del transportador de oxígeno; 2) a menor 
concentración de O2 en el reactor de reducción, menor velocidad de conversión del char 
en dicho reactor. De hecho, la eficacia de captura de CO2 puede disminuir ligeramente a 
altos valores de ∆XTO. Por lo tanto, se observó un máximo en la eficacia de captura de 
CO2 para cada inventario de sólidos en el reactor de reducción al variar la conversión de 
sólidos. Este máximo se debe a que la concentración de oxígeno disminuye a valores 
cercanos a 0, y el efecto de la baja concentración de O2 en la disminución de la 
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velocidad de conversión del char es mayor que el efecto positivo debido al incremento 
del tiempo de residencia. Con este combustible (lignito) y a 950 ºC, sólo se alcanzan 
eficacias de captura de CO2 superiores al 90% con inventarios de transportador de 
oxígeno superiores a 500 kg/MWt y ∆XTO > 0.5, sin el uso de un sistema de separación 
de char ( η 0SSC = ). Por lo tanto, se recomienda trabajar con altos valores de ∆XTO, es 
decir con bajas velocidades de circulación de sólidos, para obtener altas eficacias de 
captura de CO2. 
 
Señalar que el inventario de sólidos mínimo en el reactor de reducción, determinado 
para suministrar el flujo de oxígeno estequiométrico para quemar el lignito (por ejemplo 
de 300 kg/MWt, con un ∆XTO = 0.7; ver Figura 4.7), es inferior al inventario de sólidos 
necesario para alcanzar eficacias de captura de CO2 superiores al 95% (600 kg/MWt, 
con un ∆XTO = 0.7; ver Figura 4.9). Por lo tanto, la conversión de carbón está limitada 
por el tiempo de residencia en el reactor de reducción, ya que el transportador de 
oxígeno es capaz de transferir todo el O2 necesario en estas condiciones. Este hecho 
concuerda con los resultados previos obtenidos en el análisis de la reactividad del 
transportador de oxígeno (Apartado 3.2.3) y los resultados obtenidos en la planta en 
continuo para el proceso CLOU (Apartado 3.3.3).  
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Figura 4.9. Eficacia de captura de CO2, en función del inventario de sólidos en el reactor de reducción 
para dos carbones diferentes: lignito (· · · ·), y bituminoso BV (-----); Temperatura: 950ºC, ηSSC = 0%, 
∆XTO= 0.7. Puntos experimentales obtenidos en la planta en continuo para el proceso CLOU de 1.5 kWt: 
lignito (●) y carbón bituminoso BV (▲): Apartado 3.3.3. 
 
Se puede analizar el efecto del inventario de sólidos en el reactor de reducción sobre la 
eficacia de captura de CO2 predicha para diferentes carbones. El efecto del inventario de 
 173 
sólidos en la eficacia de captura de CO2 para los diferentes carbones se muestra en la 
Figura 4.9 considerando una variación de la conversión del sólido de ∆XTO =0.7. En 
todos los casos la eficacia de captura de CO2 aumenta con el inventario de sólidos 
debido al mayor tiempo de residencia de los sólidos y la mayor disponibilidad de 
oxígeno. Se puede observar que para el carbón más reactivo, es decir el lignito, es 
posible alcanzar altas eficacias de captura de CO2 (≥95%) con aproximadamente 600 
kg/MWt en el reactor de reducción. Sin embargo, para un carbón menos reactivo como 
es el bituminoso BV, son necesarios mayores inventarios de sólidos para alcanzar altas 
eficacias de captura de CO2, con valores cercanos a 1500 kg/MWt. Además, la Figura 
4.9 muestra los resultados experimentales obtenidos en la planta en continuo para el 
proceso CLOU de 1.5 kWt para los carbones analizados; ver Apartado 3.3.3. Como se 
puede ver, las eficacias predichas por el modelo para cada carbón simulado coinciden 
con los resultados experimentales obtenidos. Este hecho valida el modelo desarrollado 
en esta Tesis Doctoral y permite utilizarlo como herramienta de simulación y diseño. 
 
En la simulación presentada hasta ahora (Figuras 4.8 y 4.9), no se ha considerado la 
inclusión de una unidad de separación de char o carbon stripper en la planta. Aunque se 
predicen altas eficacias de captura de CO2 con ambos carbones, sería necesario un 
sistema de separación de char para lograr elevadas eficacias de captura de CO2 con 
menores inventarios de sólidos. Así, el modelo se ha utilizado para predecir las eficacias 
de captura de CO2 cuando se utiliza un sistema de separación de char. Las Figuras 4.10 
y 4.11 muestran la eficacia de captura de CO2 en función del inventario en el reactor de 
reducción cuando se incluye un sistema de separación de char con diferentes eficacias 
(ηSSC = 0, 50 y 90%), diferentes temperaturas en el reactor de reducción: 900 (a), 925 
(b) y 950 ºC (c) y diferentes carbones (lignito y carbón bituminoso bajo en volátiles) 
como combustible. 
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Figura 4.10. Eficacia de captura de CO2, en función del inventario de sólidos en el reactor de reducción 
para un lignito con tres diferentes eficacias del sistema de separación de char y temperaturas en el reactor 
de reducción: (a) 900, (b) 925 y (c) 950ºC. ηSSC: 0 (───), 50% (· · · ·) y 90% (-----). 
La eficacia de captura de CO2 aumenta al aumentar el inventario del reactor de 
reducción para una determinada eficacia del sistema de separación de char, debido al 
aumento en la conversión de char en el reactor de reducción. Como se puede observar 
en las figuras, el efecto del sistema de separación de char es muy alto especialmente a 
menores temperaturas y a bajos inventarios en el reactor de reducción y cuando se 
utilizan combustibles poco reactivos. Así, el efecto obtenido es superior con el carbón 
bituminoso bajo en volátiles que para el lignito debido a la diferencia de reactividad 
entre ambos carbones. Por lo tanto, para carbones con reactividades bajas se hará 
necesario el uso de un sistema de separación de char para alcanzar altos valores de 
eficacia de captura de CO2 cuando se diseñe un proceso CLOU. 
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Figura 4.11. Eficacia de captura de CO2, en función del inventario de sólidos en el reactor de reducción 
para un carbón bituminoso bajo en volátiles con tres diferentes eficacias del sistema de separación de char 
y temperaturas en el reactor de reducción: (a) 900, (b) 925 y (c) 950ºC. ηSSC: 0 (───), 50% (· · · ·) y 
90%(-----). 
 
 175 
Tabla 4.6. Inventarios de sólidos necesarios para alcanzar un 95% de eficacia de captura de CO2 con 
diferentes eficacias del sistema de separación del char. 
Combustible Temperatura (ºC) CCη (%) ηSSC (%) mRR (kg/MWt) 
Lignito 925 95 0 700 
Bituminoso BV 925 95 75 500 
 
Finalmente, la Tabla 4.6 muestra un resumen de los inventarios de sólidos necesarios 
para alcanzar una eficacia de captura de CO2 del 95% con los dos combustibles 
simulados a 925 ºC. Como se puede observar, con el lignito no es necesario el uso de un 
sistema de separación de char para alcanzar valores altos de eficacia de captura de CO2 
con inventarios de sólidos bajos. Este valor se podría incluso reducir, aumentando la 
temperatura del reactor de reducción, pasando de 700 kg/MWt a 925ºC a 600 kg/MWt a 
950ºC. Pero este aumento de la temperatura supondría un aumento del O2 en exceso en 
la corriente de salida del reactor de reducción (del 2.5% al 4%) que posteriormente 
habría que eliminar de la corriente de CO2 a almacenar. Si se utilizara un sistema de 
separación de char, el inventario de sólidos en el reactor de reducción se podría reducir 
aun más (ver Figura 4.10). Sin embargo, esta reducción en el reactor de reducción se 
vería compensada por la cantidad de sólidos necesarios en el propio carbon stripper, lo 
que junto al aumento de costes de mantenimiento y de operación de un nuevo reactor de 
lecho fluidizado en el sistema podría no ser la opción más óptima. 
 
Por otro lado, para el carbón bituminoso, sería necesaria la implementación de un 
carbon stripper en el sistema si se quieren utilizar valores de inventarios de sólidos 
similares al lignito. Así, con un carbon stripper de eficacia de separación del char del 
75%, conseguiría una eficacia de captura de CO2 del 95% con 500 kg/MWt en el reactor 
de reducción. En este caso, la reducción tan elevada del inventario de sólidos en el 
reactor de reducción sí que sería ventajosa, ya que el inventario total de sólidos en el 
sistema de separación de char y en el reactor de reducción sería inferior al inventario 
necesario en el reactor de reducción cuando no se incluye el carbon stripper (>1700 
kg/MWt a 925 ºC) para obtener una eficacia de captura de CO2 similar. 
 
 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
5 Resumen y Conclusiones  
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Selección del transportador de oxígeno 
Durante el desarrollo de esta Tesis Doctoral se realizó una intensa campaña 
experimental para profundizar en el conocimiento del proceso Chemical Looping with 
Oxygen Uncoupling (CLOU). Para ello se prepararon y caracterizaron más de 50 
transportadores de oxígeno por diferentes métodos y con diferentes composiciones. En 
todos ellos se usó como fase activa óxido de cobre.  
 
Se prepararon transportadores de oxígeno por cuatro métodos diferentes: impregnación 
húmeda incipiente, mezcla másica y extrusión, mezcla másica y compresión, y spray 
drying. Los materiales preparados por impregnación húmeda incipiente resultaron poco 
reactivos para el proceso CLOU. Por otro lado, los transportadores de oxígeno 
preparados por extrusión mostraban alta reactividad, pero resultaron tener una baja 
resistencia mecánica. Sin embargo, los materiales preparados por compresión resultaron 
ser reactivos y resistentes. De todos ellos, se encontró que los transportadores de 
oxígeno con un 60% de CuO y con 40% de MgAl2O4, no presentaba problemas de 
aglomeración ni en la TGA ni en el reactor de lecho fluidizado discontinuo. Finalmente, 
se prepararon transportadores de oxígeno por spray drying con mezclas, en diferentes 
proporciones, de varios soportes. Estos materiales no representaban mejoras 
sustanciales respecto al transportador de oxígeno preparado con solo MgAl2O4. 
 
Por lo tanto, tras la evaluación inicial realizada a los diferentes materiales se concluyó 
que un transportador de oxígeno (Cu60MgAl_SD) con un 60% de CuO y como soporte 
inerte un 40% de MgAl2O4 preparado por el método de spray drying era adecuado para 
su uso como transportador de oxígeno para el proceso CLOU. Este material cumplía 
todos los requisitos necesarios para el proceso CLOU: alta reactividad, alta velocidad de 
generación de oxígeno, alta resistencia a la aglomeración y baja velocidad de atrición.  
 
Con este material se analizó la capacidad de generación de O2 en atmósfera inerte (N2, 
sin combustión de carbón) y de regeneración con aire en una planta en continuo 
consistente en dos lechos fluidizados interconectados: el reactor de reducción y el de 
oxidación. Se encontró que el transportador de oxígeno era capaz de generar oxígeno en 
el reactor de reducción en condiciones de equilibrio en todas las condiciones 
operacionales analizadas, incluso cuando las conversiones del transportador de oxígeno 
eran altas. Respecto a la oxidación en el reactor de oxidación se encontró que el 
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transportador de oxígeno era capaz de regenerarse en un amplio intervalo de 
temperaturas y con concentraciones de oxígeno cercanas al equilibrio termodinámico. 
Este hecho facilita la integración energética entre los dos reactores, debido a la 
flexibilidad para seleccionar la temperatura en el reactor de oxidación. De este modo, el 
material Cu60MgAl_SD, fue seleccionado para demostrar el proceso CLOU con 
carbón. 
 
Combustión de carbón por CLOU en un reactor de lecho fluidizado discontinuo 
Mediante experimentos de combustión de carbón y char en un reactor de lecho 
fluidizado discontinuo a diferentes temperaturas y ratios másicos (transportador de 
oxígeno/combustible), se identificaron tres regiones operativas para el proceso CLOU 
dependiendo del inventario de sólidos y la temperatura.  
 
- La Región I con inventarios de sólidos superiores a 58 kg/MWt para una 
temperatura del reactor de reducción de 955ºC, se caracterizaba porque no había 
compuestos inquemados en los gases de salida del reactor. Los únicos productos de 
la combustión eran CO2 y H2O junto con un exceso de O2, el cual estaba cercano a 
la concentración de equilibrio. En esas condiciones, la concentración de oxígeno a 
la salida del reactor aumentaba con la temperatura.  
- La Región II estaba confinada para valores de inventario de sólidos entre 32 y 58 
kg/MWt (T = 955ºC), con presencia de CO y O2 a la salida del reactor de reducción. 
Se demostró, en experimentos con char, que el CO procedía de la oxidación 
incompleta de los volátiles.  
- La Región III, para inventarios de sólidos menores a 58 kg/MWt (T = 955ºC), se 
caracteriza por la ausencia de oxígeno en los gases de combustión y la presencia de 
cierta cantidad de CO. En esta región se obtuvo la máxima velocidad de generación 
de oxígeno, la cual aumentaba de 2.1·10-3 a 930ºC a 2.8·10-3 kg O2/s por kg de 
transportador de oxígeno a 980ºC. Para estas velocidades de generación de oxígeno 
se estimó que el inventario de sólidos en el reactor de reducción necesario para la 
combustión completa pasaba de 39 a 930ºC a 29 kg/MWt a 980ºC.  
 
La velocidad máxima de generación de oxígeno obtenida con carbón era mayor 
(aproximadamente el doble) que la velocidad obtenida cuando se quemaba char, debido 
a la reacción directa gas-sólido entre los volátiles del carbón y el transportador de 
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oxígeno. De este modo, los resultados obtenidos con el char fueron representativos de la 
velocidad de liberación de oxígeno gaseoso desde las partículas de transportador, 
mientras que los experimentos realizados con carbón incluyen una rápida velocidad de 
reacción gas-sólido entre los volátiles del carbón y las partículas con la reducción 
directa del CuO.  
 
Demostración del proceso CLOU con carbón en continuo 
Se ha demostrado la viabilidad del proceso CLOU con combustibles sólidos. Este es 
uno de los principales logros de esta Tesis Doctoral. Para ello, se utilizó el material 
previamente seleccionado (Cu60MgAl_SD) en una planta en continuo de 1.5 kWt, 
consistente en dos lechos fluidizados interconectados construida en el Instituto de 
Carboquímica para la combustión de carbón con captura de CO2. En una primera 
campaña experimental se obtuvo una exitosa operación durante 18h de combustión, 
usando carbón como combustible. Se investigó el efecto de las condiciones de 
operación (como la temperatura del reactor de reducción, la velocidad de circulación de 
sólidos y la velocidad de alimentación de carbón) sobre las eficacias de combustión y de 
captura de CO2. Se determinó que se requieren temperaturas superiores a los 900ºC en 
el reactor de reducción para obtener los beneficios del efecto CLOU. En el intervalo de 
temperaturas utilizado (900-960 ºC), el transportador de oxígeno mostró una excelente 
actividad para el proceso CLOU.  
 
En ningún caso se detectaron compuestos inquemados en los gases de salida del reactor 
de reducción, siendo CO2 y H2O los únicos productos de la combustión, incluso cuando 
las partículas del transportador de oxígeno estaban altamente convertidas. Además, se 
encontró O2 junto al CO2 en los gases de combustión a la salida del reactor de 
reducción, por lo que se determinó que el reactor de reducción estaba operando en la 
Región I del proceso CLOU, descrita anteriormente. Esta concentración de O2 
aumentaba con la temperatura del reactor de reducción, y siempre se encontraba en 
concentraciones cercanas a la de equilibrio a cada temperatura.  
 
En todos los experimentos se obtuvieron eficacias de captura de CO2 muy altas, siendo 
siempre superiores al 95%. Además, la eficacia de captura de CO2 dependía fuertemente 
de la temperatura del reactor de reducción. Así, la eficacia de captura de CO2 aumentó 
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del 97% a 900ºC hasta el 99.3% a 960ºC. Estas altas eficacias de captura de CO2 se 
debían a la rápida conversión del char en el reactor de reducción. 
 
La velocidad de circulación de sólidos afectaba de forma importante a la eficacia de 
captura de CO2. Un aumento de la velocidad de circulación de los sólidos producía un 
descenso del tiempo de residencia medio de los sólidos en el reactor y, por lo tanto, la 
eficacia de captura de CO2 descendía. Se encontró que era necesario un tiempo de 
residencia por encima de 300 s en el reactor de reducción para obtener altas 
conversiones del char.  
 
Por el contrario, la velocidad de alimentación de carbón no afectaba significativamente 
a la eficacia de captura de CO2, debido a que el tiempo de residencia de los sólidos en el 
reactor de reducción no variaba. Sin embargo, un aumento del flujo de carbón determina 
un descenso en el inventario de sólidos en el reactor de reducción (kg/MWt). Incluso 
con el inventario de sólidos más bajo usado en el reactor de reducción (240 kg/MWt), se 
obtenía una conversión completa del combustible, junto con altas eficacias de captura 
de CO2.  
 
Estos resultados demostraron, por primera vez en la literatura, la viabilidad del proceso 
CLOU con carbón utilizando un transportador de oxígeno de base CuO en una planta en 
continuo de 1.5 kWt. 
 
Efecto del tipo de carbón 
A continuación se estudió el efecto de las características del combustible sobre el 
rendimiento del proceso CLOU. Para ello se utilizaron carbones de diferente rango: un 
lignito, dos bituminosos y una antracita. Se llevaron a cabo un total de 40 horas de 
operación, durante las cuales la temperatura del reactor de reducción se varió entre 900 
y 950ºC.  
 
Independientemente del tipo de carbón se obtuvo combustión completa a CO2 y H2O sin 
presencia de compuestos inquemados, con un exceso de O2 en los gases de salida del 
reactor de reducción. Sin embargo, el rango del carbón si que mostró un importante 
efecto sobre la eficacia de captura de CO2. Las eficacias de captura de CO2 fueron muy 
altas para el lignito y el carbón bituminoso medio en volátiles, alcanzándose valores del 
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99% a 950ºC con el lignito. Por el contrario, para carbones poco reactivos (carbón 
bituminoso bajo en volátiles y la antracita) habría sido necesario instalar un sistema de 
recirculación selectiva de char, o carbon stripper, para alcanzar altos valores de eficacia 
de captura de CO2. 
 
Combustión de biomasa por el proceso CLOU 
Hasta el momento solo se habían probado combustibles fósiles en el proceso CLOU. 
Sin embargo los combustibles renovables, y más concretamente la biomasa, tienen unas 
propiedades muy interesantes a la hora de su utilización como combustible en el 
proceso CLOU. Esta Tesis Doctoral presenta las primeras horas experimentales 
quemando biomasa (astillas de pino) mediante el proceso CLOU en la planta en 
continuo de 1.5 kWt.  
 
Se logró combustión completa de la biomasa y ausencia de alquitranes en los gases de 
salida del reactor de reducción, junto a una eficacia de captura de CO2 del 100%. Esto 
demuestra que aun con el alto contenido en volátiles de la biomasa, estos podían 
quemarse completamente en el reactor de reducción. Además, se determinó que la 
velocidad de conversión del char de biomasa en el proceso CLOU es alta y similar a la 
obtenida para el lignito.  
 
La combustión de biomasa por el proceso CLOU demostró las ventajas de este proceso 
para su aplicación a la captura de CO2 con emisiones negativas de CO2. 
 
Efecto del azufre del combustible en el proceso CLOU 
El diseño de una planta industrial con captura de CO2 puede verse afectado por la 
presencia de compuestos de azufre presentes en el combustible. En un sistema CLOU, 
la presencia de azufre puede originar emisiones de SO2 a la atmósfera, problemas 
operacionales o afectar a la calidad del CO2 capturado. Para analizar este efecto se 
utilizó un lignito con alto contenido en azufre (5.2%) en la planta en continuo. Se 
encontró que la mayoría del azufre presente en el carbón se liberaba como SO2 en el 
reactor de reducción. No obstante, una fracción menor se transfería al reactor de 
oxidación, encontrándose que las emisiones normalizadas a la atmósfera eran superiores 
a los 200 mg/Nm3, límite establecido por la UE para plantas de generación de energía. 
Estas emisiones se atribuyen a la liberación no uniforme del SO2 durante la combustión 
 184 
del char, resultante de la presencia de azufre pirítico en el carbón (2%). No obstante, 
emisiones de SO2 inferiores al limite establecido podría obtenerse con carbones con un 
contenido menor de azufre. 
 
Caracterización del transportador de oxígeno 
Tras 40 h de operación en continuo quemando distintos tipos de carbones, el 
transportador de oxígeno mantuvo su reactividad y su contenido en CuO. Además, el 
transportador de oxígeno no mostró en ningún caso problemas de aglomeración. 
 
No obstante, durante los experimentos realizados en la planta en continuo se encontró 
una importante reducción de la resistencia mecánica de las partículas relacionada con un 
aumento de la porosidad. Este hecho indica que será necesaria una mejora de las 
propiedades mecánicas de este transportador de oxígeno, para aumentar su vida media 
en el escalado industrial del proceso. Además hay que señalar la necesidad de utilizar 
partículas de transportador de oxígeno que sean fácilmente separables de las cenizas 
para reducir costes del proceso. 
 
Evaluación comparativa entre los procesos CLOU e iG-CLC 
Utilizando los resultados obtenidos en esta tesis para el proceso CLOU, junto con datos 
de la literatura para el proceso iG-CLC, se realizó una comparación de las eficacias de 
combustión y captura de CO2 obtenidas en ambos procesos utilizando similares 
combustibles en la misma planta piloto (1.5 kWt). Se encontró que con el proceso 
CLOU se obtienen mayores eficacias de combustión y mayores eficacias de captura de 
CO2 para todos los combustibles sólidos estudiados y con menores inventarios de 
sólidos. Estos resultados son debidos a dos causas fundamentales: la mejor combustión 
de los volátiles con el O2 gaseoso generado por el transportador de oxígeno y a la mayor 
velocidad de conversión del char con el O2 gaseoso (CLOU) frente a la gasificación con 
H2O (iG-CLC). La velocidad de conversión de char en el proceso CLOU era entre 1.5 y 
4 veces superior a la obtenida con el iG-CLC en función del combustible usado. 
 
Modelado del proceso CLOU 
Para poder desarrollar el modelado del proceso se estudió la cinética de las reacciones 
de reducción de CuO a Cu2O y oxidación para el transportador de oxígeno 
Cu60MgAl_SD mediante termogravimetría. Los parámetros cinéticos se obtuvieron 
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utilizando un modelo de nucleación para la variación de la conversión del sólido con el 
tiempo con control cinético en la superficie de las partículas, junto con un modelo 
mecanístico del tipo Langmuir-Hinshelwood con isoterma de Freundlich para la 
adsorción/desorción de O2. Con este modelo y los parámetros cinéticos determinados, se 
obtuvo un buen ajuste de las velocidades de reacción obtenidas en TGA en un amplio 
intervalo de concentraciones de O2 y de temperaturas, incluso cuando la concentración 
de O2 estaba muy cercana a la de equilibrio. 
 
Utilizando la cinética determinada se desarrolló un modelo simplificado de diseño y 
simulación del efecto de las condiciones de operación del proceso CLOU sobre la 
eficacia de captura de CO2.Se determinó que el inventario mínimo de sólidos necesario 
para transferir el oxígeno demandado para la completa combustión del lignito era de 
160 kg/MWt en el reactor de reducción y de 95 kg/MWt en el reactor de oxidación a 
950ºC, con una velocidad de circulación de sólidos de 16 kg·s-1 por MWt.  
 
El modelo permite predecir la eficacia de captura de CO2 en función de la temperatura y 
del tipo de combustible. Así, para carbones altamente reactivos, es posible alcanzar altas 
eficacias de captura de CO2 (>95%) con 700 kg/MWt a 925ºC. Sin embargo, para 
carbones poco reactivos, como el carbón bituminoso bajo en volátiles, serían necesarios 
inventarios de 1700 kg/MWt para logar altas eficacias de captura de CO2 a 925ºC. Sin 
embargo, utilizando un carbon stripper con una eficacia de separación del 75% se 
lograría reducir el inventario en el reactor de reducción necesario en este caso a 500 
kg/MWt. Estos resultados resaltan la necesidad de instalar un sistema de separación y 
recirculación del char en el proceso cuando se utilizan carbones poco reactivos, para 
poder alcanzar eficacias de captura de CO2 mayores del 95% con bajos inventarios de 
sólidos. 
 
Analizando los resultados mostrados en esta Tesis Doctoral, se puede concluir que el 
proceso permite obtener excelentes resultados respecto a las eficacias de combustión y 
de captura de CO2 en la combustión de carbón o biomasa con bajos inventarios 
utilizando un transportador de oxígeno basado en CuO. Además, los parámetros 
cinéticos obtenidos junto a la herramienta de simulación desarrollada, configuran un útil 
instrumento de diseño y optimización para el proceso CLOU. 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
6 Acrónimos, notaciones y símbolos  
 
 189 
Símbolos 
a  Sitios activos en la superficies de las partículas (-) 
Ci  Concentración de carbono en el reactor de reducción (mol·s-1) 
Ccoal  Concentración de carbono en el carbón (kg·kg-1) 
Cfix  Concentración de carbono en el carbono fijo (kg·kg-1) 
2O
C   Concentración de oxígeno (mol·m-3) 
2 ,O eq
C   Concentración de oxígeno en condiciones de equilibrio (mol·m-3) 
2 ,O Ox
C   Concentración de oxígeno durante la reacción de oxidación (mol·m-3) 
2 ,ReO dC   Concentración de oxígeno durante la reacción de reducción (mol·m-3) 
c  Constante de la velocidad de adsorción ((m3·mol-1)1/n) 
c0 Factor pre-exponencial de la constante de velocidad de adsorción 
((m3·mol-1)1/n)  
dp Diámetro de partícula (mm) 
E1  Energía de activación global (J·mol-1), Ecuación (4.1) 
E2  Energía de activación cinética (J·mol-1), Ecuación (4.2) 
EC  Energía de activación del parámetro c (J·mol-1) 
E0  Energía de activación de la reacción de combustión del char (J·mol-1) 
EOx  Energía de activación de la reacción de oxidación (J·mol-1) 
ERed  Energía de activación de la reacción de reducción (J·mol-1) 
Et  Energía de activación termodinámica (J mol-1), Eq. (4.3) 
Fi  Flujo molar del compuesto i (mol·s-1) 
Fin  Flujo molar de entrada al reactor (mol·s-1) 
Fout  Flujo molar de salida del reactor (mol·s-1) 
fC,fix  Fracción másica de carbono fijo en el carbón (-) 
fC,SF  Fracción másica de carbono en el combustible sólido (-) 
fC,vol  Fracción másica de carbono en los volátiles (-) 
fi  Fracción másica del elemento o componente i en el carbón (-) 
fH/C   Ratio molar hidrógeno-carbono en el combustible (-) 
fO/C   Ratio molar oxígeno-carbono en el combustible (-) 
fS,char  Fracción másica de azufre en el char (-) 
K1 Constante de equilibrio de descomposición química y adsorción del O2(-) 
K2  Constante de equilibrio de la desorción del O2 adsorbido (-) 
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K3 Constante de equilibrio de la adsorción del O2 sobre la superficie del 
Cu2O (-) 
K4  Constante de equilibrio de la oxidación de Cu2O a CuO (-) 
k  Parámetro cinético para el proceso de simulación (s-1), Ecuación (4.28) 
kchar  Constante de la velocidad de la reacción química de la combustión del 
char (s-1), Ecuación (4.42) 
k1  Constante cinética (s-1), Ecuación (4.2) 
k2  Constante cinética (m-3·mol-1·s-1), Ecuación (4.3) 
kf Constante de la velocidad de la reacción química del proceso directo en 
el equilibrio CuO-Cu2O (mol·m-2·s-1) 
kb  Constante de la velocidad de la reacción química del proceso inverso en 
el equilibrio CuO-Cu2O (s-1) 
kA  Constante de la velocidad de desorción del O2 adsorbido (s-1) 
kD Constante de la velocidad de adsorción del O2 sobre la superficie del 
Cu2O (s-1) 
kOx Constante de la velocidad de reacción química para la oxidación de Cu2O 
en CuO (kg·m-2·s-1) 
kRed  Constante de la velocidad de reacción química para la reducción de CuO 
en Cu2O (kg·m-2·s-1) 
kchar,0  Factor pre-exponencial de la constante de la velocidad de la reacción 
química de la combustión del char (m3·mol-1·s-1) 
k’Ox  Constante efectiva de la velocidad de reacción química para la oxidación 
de Cu2O en CuO ((m3·mol-1)1/n·s-1) 
k’Red  Constante efectiva de la velocidad de reacción química para la reducción 
de CuO en Cu2O (s-1) 
k’Ox,0  Factor pre-exponencial de la constante de la velocidad de la reacción 
química de la oxidación de Cu2O a CuO ((m3·mol-1)1/n·s-1) 
k’Red,0  Factor pre-exponencial de la constante de la velocidad de la reacción 
química de la reducción de CuO a Cu2O (s-1)  
Mi  Peso atómico o molecular del elemento o compuesto i (kg·mol-1) 
m  Masa de la muestra a cada tiempo en la TGA (kg) 
melut  Masa de transportador de oxígeno elutriada del reactor (kg) 
SFmɺ   Flujo másico de combustible alimentado al reactor de reducción (kg·s-1) 
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C,RRm   Inventario de carbono en el reactor de reducción (kg·MWth-1) 
mchar  masa de char en la carga de combustible (kg) 
RR ROm −ɺ  Velocidad de circulación de sólidos (kg·s-1·MWth-1) 
TOmɺ   Velocidad de circulación de sólidos (kg·h-1) 
ROm   Inventario de transportador de oxígeno en el reactor de oxidación 
(kg·MWth-1) 
RRm   Inventario de transportador de oxígeno en el reactor de reducción 
(kg·MWth-1) 
TOm   Inventario de transportador de oxígeno en el reactor (kg) 
mOx Masa de la muestra de transportador de oxígeno completamente oxidada 
(kg) 
mRed Masa de la muestra de transportador de oxígeno completamente reducida 
(kg) 
N  Orden de la reacción de nucleación (-) 
2O
N   Moles de oxígeno que puede liberar el transportador de oxígeno (mol) 
n  Orden de la reacción Langmuir-Hinshelwood (-) 
n’  Orden de reacción (-) 
p  Orden de reacción para la combustión de char (-) 
Rg  Constante de los gases ideales (8.314 J·mol -1·K-1) 
OR   Capacidad de transporte de oxígeno del óxido metálico (-) 
TOR   Capacidad de transporte de oxígeno del transportador de oxígeno (-) 
( )char-r   Velocidad de conversión del char (s-1) 
2O char
(- )r  Velocidad de consumo de oxígeno por parte del char (kg·s-1) 
2O gas
(- )r  Velocidad de liberación de oxígeno en la corriente de gas (kg·s-1) 
2O TO
(- )r  Velocidad de generación de oxígeno por el transportador de oxígeno 
(kg·s-1) 
( )2 ,O Oxr−  Velocidad de consumo de de oxígeno en la oxidación (kg O2/s por kg de 
transportador de oxígeno) 
2 ,O Red
r  Velocidad instantánea de generación de oxígeno (kg O2/s por kg de 
transportador de oxígeno) 
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2O vol
(- )r  Velocidad de conversión de los volátiles (kg·s-1) 
(rOx)TO  Velocidad de oxidación del transportador de oxígeno (s-1) 
(-rRed)TO Velocidad de redución del transportador de oxígeno (s-1) 
Sash  Azufe en las cenizas (kg/s) 
SCuO  Área superficial específica del CuO (m2·kg-1) 
2Cu O
S   Área superficial específica del Cu2O (m2·kg-1) 
T  Temperatura (K) 
t  Tiempo (s) 
t0  Tiempo inicial (s) 
tc Tiempo de reacción necesario para alcanzar la completa conversión del 
transportador de oxígeno (s) 
X  Conversión del sólido (-) 
Xi  Conversión instantánea del sólido (-) 
Xf  Conversión del sólido final (-) 
X
char
  Conversión del char (-) 
gX   Conversión del gas en el reactor de oxidación (-) 
,g inX   Conversión del gas en el flujo de entrada al reactor de oxidación (-) 
,g outX   Conversión del gas el flujo de salida del reactor de oxidación (-) 
Re ,d inRRX  Conversión media de reducción del transportador de oxígeno a la entrada 
al reactor de reducción (-) 
X
Red
  Conversión de reducción del transportador de oxígeno (-) 
X
Ox
  Conversión de oxidación del transportador de oxígeno (-) 
xC,i  Fracción másica de carbono en los sólidos en el reactor i (-) 
xMeO   Fracción de óxido metálico activo en el transportador de oxígeno (-) 
iy   Fracción molar del compuesto i (-) 
yi,outRR  Fracción molar del gas i en los gases de salida del reactor de reducción(-) 
yi,outRO  Fracción molar del gas i en los gases de salida del reactor de oxidación(-) 
gX∆   Variación de la conversión de los gases (-) 
TOX∆   Variación de la conversión del transportador de oxígeno (-) 
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Letras griegas 
2CO
γ   Rendimiento a CO2 (-) 
2 ,CO ave
γ   Rendimiento a CO2 promedio (-) 
CCη   Eficacia de captura de CO2 (-) 
ηSSC  Eficacia del sistema de separación de char (-) 
comb,RRη  Eficacia de combustión en el reactor de reducción (-) 
θ   Fracción de sitios activos ocupados por O2 (-) 
λ
  Ratio de exceso de aire (-) 
char
τ   Tiempo de residencia promedio de las partículas de char en el reactor de 
reducción (s) 
RR
τ   Tiempo de residencia promedio de las partículas del transportador de 
oxígeno en el reactor de reducción (s) 
atriciónv   Velocidad de atrición (%/h) 
φ   Ratio transportador de oxígeno/combustible (-) 
ω  Conversión másica del transportador de oxígeno (-) 
ΩSF  Masa estequiométrica de O2 par convertir 1 kg de carbón (kg·kg-1) 
 
Acrónimos 
AV  Carbón Bituminoso Alto en Volátiles 
ASTM  Sociedad Americana para Pruebas y Materiales 
BET  Brunauer-Emmett-Teller 
BV  Carbón Bituminoso Bajo en Volatices 
CAC  Captura y Almacenamiento de CO2 
CFB  Caldera de Lecho Fluidizasdo Circulante 
CLC  Chemical Looping Combustion 
CLOU  Chemical Looping with Oxygen Uncoupling 
EOR  Enhance Oil Recovery 
EEUU  Estados Unidos de America 
GN  Gas Natural 
IEA  Agencia Internacional de la Energía 
IPCC  Panel Intergubernamental para el Cambio Climático 
MV  Carbón Bituminoso Medio en Volátiles 
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PCI  Poder Calorífico Inferior (kJ·kg-1) 
RO  Reactor de oxidación 
RR  Reactor de reducción 
SD  Spray drying 
TGA  Termobalanza 
TO  Transportador de oxígeno 
UE  Unión Europea 
WGS  Water gas sift 
XRD  Difractometro de rayos-X 
 
Subíndices 
C,char  Carbono en el char  
C,coal  Carbono en el carbón 
C,vol  Carbono en los volátiles 
in  Corriente de entrada 
inRO  Corriente de entrada del reactor de oxidación 
inRR  Corriente de entrada del reactor de reducción 
RO  Reactor de oxidación 
RR  Reactor de reducción 
TO  Transportador de oxígeno 
out  Corriente de salida 
outRO  Corriente de salida del reactor de oxidación 
outRR  Corriente de salida del reactor de reducción 
Ox  Reacción de oxidación 
Red  Reacción de reducción 
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